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SOMMAIRE
La connaissance fondamentale du reformage a la vapeur du naphtalene et du
dichlorobenzene, comme molecules modeles, peut avoir des retombees et des applications
dans la destruction et la conversion des HAPs, PCDD/F presents dans les gaz issus de
traitements thermiques de la biomasse et de residus, aussi bien que dans la valorisation des
fractions lourdes des aromatiques issues du craquage catalytique du petrole.
Les conditions du reformage a la vapeur du naphtalene ont ete optimisees durant la
premiere partie de cette these. Nous avons observe une conversion du naphtalene de 100%
et un rendement en gaz de 75%, lorsque la temperature de reaction est de 750°C, avec un
ratio molaire H^O/CioHg de 16 et un temps de residence de 0.55 sec. Le depot de coke et la
perte en poids du catalyseur constituent les deux principales raisons de la baisse du
rendement lors de 1'etude de duree de vie du catalyseur commercial UCI GB-98
(NiO-CuO-Co/ A^OsSiOz), initialement choisi pour ces etudes.
Pour augmenter la stabilite du catalyseur et augmenter Ie rendement du reformage,
nous avons effectue une optimisation de la composition chimique et les conditions de
preparation des catalyseurs a base de nickel impregne sur un support d'alumine stabilise.
II a ete demontre :
- qu'il existe une relation entre 1'activite catalytique et la teneur de nickel. La teneur
optimale est de 15% ; au-dela de 15%, Ie rendement baisse. II apparait que Ie role de nickel
est de pennettre 1'ouverture du noyau aromatique.
- la temperature de calcination influence la resistance mecanique et 1'activite du catalyseur.
L'interaction entre 1'oxyde de magnesium (MgO) et 1'alumine forme une stmcture spinelle
(MgAl204) qui augmente la resistance mecanique. Pour controler la concentration du
spinel dans Ie catalyseur, les conditions de stabilisation du support ont ete optimisees,
notamment : la temperature de traitement thermique des oxydes (750°C), la teneur du
Mg0(10%) et 1.5% de LaA.
- 1'oxyde de lanthane joue un role considerable sur la diminution du depot de coke par la
neutralisation de certains sites acides forts de 1'alumine. Lorsque nous avons incorpore Ie
La203 dans Ie catalyseur, Ie depot de coke a diminue de 66% (1.5 g/h a 0.5g/h).
- 1'oxyde de titane(Ti02) constitue un poison pour Falumine ; sa presence fait chuter Ie
rendement et la conversion de 1'ordre de 10%.
- la presence de chrome dans Ie catalyseur empeche les attaques des sites catalytiques par
les composes chlores et sulfures.
Les conditions de reformage du dichlorobenzene ont ete optimisees dans la
troisieme partie de cette these ; ces conditions seraient: un temps de residence de 0.55 sec;
une temperature de 800°C et ratio massique H^O/DB de 6.5. La conversion du DB atteint
100% et Ie rendement en gaz est 93%.
Les methodes de caracterisation (D.T.A ; M.E.B ; X.R.D ; B.E.T) ont montre que
les catalyseurs developpes durant cette recherche, n'ont ete contamines ni par Ie chlore ni
par les metaux. En outre ces catalyseurs presentent une stabilite thermique et mecanique
amelioree comparativement au catalyseur commercial, a la dolomite et aux zeolites.
. L'application du catalyseur, mis au point durant cette recherche, a 1'echelle pilote,
a montre que Ie reformage catalytique peut detmire et convertir les goudrons en un gaz de
synthese ou un gaz riche en hydrogene. La teneur en hydrogene, dans Ie gaz produit, varie
de 30 a 50% et Ie ratio N2/00 varie de 3 a 8.
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CHAPITRE 1 INTRODUCTION
" S' accaparer des questions metaphysiques de notre societe sans pourtant y
repondre, serait une specialisation en choses vagues et abstraites ".
ShaMabulari922^
1.1 Biomasse et energie
La notion de biomasse englobe aussi bien les matieres organiques d'origine animale ou
vegetale que les residus organiques generes par 1'activite humaine. Les differentes ressources de
la biomasse sont disponibles sous plusieurs formes : les residus agricoles, les residus
d'exploitation forestiere, les fumiers animaux, les dechets urbains solides, la sciure de bois, les
residus des industries agro-alimentaires, la biomasse aquatique [Robertson et coll., 1979]. Le
potentiel annuel de ressources en biomasse au Quebec est presente sur Ie tableau 1.1 On
s'interessera ici plus particulierement aux dechets urbains solides et sciure de bois.
Les chocs petroliers des annees 1970, les craintes suscitees par Ie developpement de
programme electronucleaire. Ie souci de redonner vie a des regions desheritees, tout cela
converge sur la volonte de recourir d'avantage aux sources d'energie renouvelables parmi
lesquelles la biomasse figure en bonne place. Comme source d'energie, la biomasse presente un
certain nombre d'avantages sur Ie charbon [Reed, 1981]:
- elle a une faible teneur en soufre (moins de 0.1% comparativement a 2.4% pour la plupart des
charbons); ce qui reduit les emissions d'anhydride sulfureux (SOz);
- la faible teneur en cendre permet une reaction avec un minimum de residu solide (2% contre 5 a
20% pour Ie charbon);
- la teneur en carbone est inferieure a celle du charbon, un ratio atomique hydrogene/ carbone de
1.5 centre 1 pour Ie charbon; ceci assure la production d'une grande proportion de volatiles, et
consequemment, une grande reactivite et une utilisation efficace de 1'energie du combustible.
Cependant un facteur principal limite 1'utilisation de la biomasse: sa densite massique et
energetique est generalement faible (16 MBtu/tonne seche) comparativement au charbon (29 M
Btu/toime seche).
Dans les annees 1980, la volonte de rechercher des alternatives a 1'usage des produits
petroliers, a permis de developper et tester des concepts et des technologies ; tant au niveau de la
production de la ressource en biomasse qu'a celui de sa valorisation energetique, avec toujours
comme objectif la substitution des energies fossiles; cependant la chute des prix des
hydrocarbures a provoque Ie ralentissement des recherches et des applications technologiques sur
la conversion de la biomasse.
Dans les annees 1990, la conscience des problemes d'environnement et les
reglementations strictes sur la qualite de 1'air permettent d'apprehender Ie developpement de la
biomasse-energie, dans une nouvelle perspective. On recherche un mode de developpement qui
preservera 1'environnement; par consequent, les technologies de conversion des dechets, surtout
celles accompagnees par la production d'energie, attirent beaucoup d'interet. A titre d'exemple :
les dechets urbains solides representent une source continue de matieres avec une forte proportion
de matieres energetiques ; leur conversion thennique donne un residu inerte de 1'ordre de 10% du
volume initial. Ie gaz issu du precede de gazeification peut sendr a la cogeneration d'energie et de
chaleur.






































1.2 Biomasse et conversions thermochimiques
Les trois principales conversions thermochimiques de la biomasse couramment
developpees correspondent a la pyrolyse, a la gazeification et a la combustion.
La pyrolyse consiste a chauffer la biomasse, par exemple des copeaux de bois, a haute
temperature en 1'absence d'oxygene, et conduit a un solide : charbon de bois, a un liquide : huile
pyrolytique et a des gaz combustibles. La pyrolyse est appelee carbonisation lorsque Ie but de
1'operation est la production de charbon ou encore distillation lorsque 1'objectifest la recuperation
fractionnee des effluents liquides, les pyroligneux.
La gazeification se situe entre la pyrolyse et la combustion. La biomasse, pyrolysee dans
un premier temps, est ensuite partiellement oxydee. C'est une combustion incomplete, conduite
de maniere a eviter la formation de produits d'oxydation complete.
La combustion de la biomasse correspond a son oxydation complete en presence d'air.


















La figure 1.1 Les differentes votes de la conversion thermochimique de la biomasse
1.3 Sources des emissions et toxicite des HAPs
La presence des HAPs dans 1'atmosphere constitue 1'une des preoccupations
environnementales actuelles, car certains de ces composes sont cancerigenes. Les huit composes
qui presentent Ie risque de cancer sont : Ie benzo[a]anthrancene, chrysene, benzo[b]fluoranthene,
benzo[a]pyrene, benzo[k]fluoranthene, indeno[c-d]pyrene, dinbenzo[a,h]anthracene et Ie
benzo[g,h,e]pirylene [Menzie et Coll., 1992].
Les hydrocarbures aromatiques polycycliques sont generes lors de la combustion
incomplete de matieres organiques ; notamment lors de la combustion de charbon et du bois,
1'incineration et la gazeification des dechets urbains solides. Elles sont aussi emises par des
vehicules motorises [Westerholm et coll., 1988].
Dans une aluminerie, ces substances sont principalement produites lors de la cuisson in
situ des anodes dans les cuves de type Soderberg a goujons horizontaux. La pate anodique des
cuves Soderberg est en effet un melange de coke et de brais de goudron de houille qui, suite a une
combustion incomplete, genere des HAPs qui sont envoyes avec les gaz des cuves vers un
systeme d'epuration a voie humide, qui n'a pas ete 00090 pour ce genre de polluant [Gariepy et
coll., 1994].
Lors de la fabrication des pates a papier, la saturation de papiers avec des enduits
asphaltes produit des emissions de composes organiques volatiles et condensables et
d'hydrocarbures aromatiques polycycliques sous forme de vapeur et de bmine condensee toxiques
qui degagent de fortes odeurs [ Guy Drouin, 1994].
Les structures chimiques de certains aromatiques polycycliques sont presentees dans Ie tableau
1.2. La solubilite des HAP est exprimee en milligramme par litre a 25°C [Walters et al., 1984].






























































1.4 Sources des emissions et toxicite des DDPC et DFPC
Les dibenzo-dioxines et furannes sont des composes toxiques dont la presence dans
1'atmosphere constitue aissi 1'mie des preoccupations environnementales actuelles. On distingue
75 congeneres de DDPC et 135 congeneres de DFPC [Safe, 1983].
Les precedes d'incineration et de combustion incomplete des matieres organiques sont les
sources bien connues des emissions de ces composes [Lustenhouver, 1980; Gizzi, 1982; Chiu,
1983; Shaub, 1983; Czuczwa, 1984]. Dans la formation des dioxines et furarmes, la presence des
precurseurs chlores (PVC, phenol polychlore) est essentielle. Ces precurseurs existent par
exemple dans certains papiers blanchis et peuvent aussi etre synthetises par la chlorination ayant








Figure 1.2 Structures chimiques des dioxines etfurannes
Les procedes de 1'industrie de 1'aluminium qui ont trait a la refonte et au traitement de
Palummium en fusion et au recyclage des rebuts solides mettent enjeu des reactions chimiques a
haute temperature impliquant des interfaces gaz-liquide et gaz-solide. Ces reactions ont des
impacts importants sur la generation d'emissions gazeuses nuisibles.
Lors des operations de refonte et de decapage des produits contamines par des matieres
organiques(rebuts huileux, produits lamines avec du plastique ou du papier), des produits gazeux
nuisibles peuvent etre formes , dont des composes organo-chlores (en particulier des dioxines et
des furannes).
Le procede de traitement de 1'aluminium en fusion utilise du chlore gazeux (fluxage au
chlore) pour ameliorer la qualite des alliages produits. Ceci amene non seulement 1'emission de
gaz acides (HC1, Cy mais pourrait aussi mener a la formation de dioxines et furarmes [Jean
Pierre Martin, 1993].
La toxicite de DDPC et DFPC varie grandement selon Ie nombre et la position des atomes
de chlore sur la molecule. Les congeneres a chlorination intermediaire en position 2,3,7,8 sont les
plus toxiques, tandis que les plus chlores sont les plus persistants chez les etres vivants et dans
1'environnement [Edgerton et coll., 1989].
L'etude de toxicologie a demontre que Ie 2,3,7,8 tetra chlorodibenzo-p-dioxine et
1,2,3,7,8,9-hexachlorodibenzo-p-dioxine presentent Ie risque du cancer chez 1'etre humain
[Cattabeni, 1978].
1.5 Problematique et necessite de la conversion des goudrons
L'etude sur Ie refonnage catalytique du naphtalene et du dichlorobenzene constitue une
partie du projet de gazeification des dechets urbains solides. La gazeification produit du CO, COz,
Hz, N3, si de 1'air est utilise comme agent de gazeification, et des hydrocarbures €1-04), mais
aussi des constituants mineurs comme des particules (cendres volantes), gaz acides (HC1, HzS,
S03), goudrons. Ces demiers sont en fait des melanges de plusieurs composes organiques peu
volatiles et peu solubles dans 1'eau. Us contiennent des hydrocarbures aromatiques polycycliques
qui accompagnent les derives phenoliques.
La presence des goudrons dans Ie gaz pose des problemes importants pour 1'utilisation des
gaz combustibles (condensation dans les tuyaux) et surtout ils sont dangereux a cause de leur
toxicite. Les normes proposees par 1'Environnement Canada pour les emissions de cheminee des
incinerateurs admettent les limites suivantes de ces composes [Klicius et coll., 1988] : HAP(5p,g
/Nm3), BPC, CP, CB : Ijig/Nm3 , DDPC+DFPC : 0.5|Lig/Nm3. Les teneurs de ces polluants dans
les gaz sortant du gazogene sont normalement superieures (> lO^g/Nm ) aux valeurs
admissibles, ce qui impose la necessite de la purification des gaz.
Les methodes de purification des gaz des procedes de gazeification ont ete evaluees [
Brown et coll., 1986]. On peut distinguer deux groupes de methodes de purification:
- Vabsovpiion(scrubbmg) qui utilise 1'eau comme agent de lavage. Cette methode est
accompagnee du refroidissement des gaz, ce qui abaisse la performance energetique du procede.
Cette performance est encore diminuee par la perte du carbone des goudrons et des cendres
carbonees qui, toutefois, peuvent etre reintroduits dans Ie gazogene pour un deuxieme cycle de
conversion. Par ailleurs, 1'absorption ne fait en general qu'un transfert de pollution de la phase
gazeuse a la phase liquide, qui doit alors etre traitee.
- la conversion thermocatalytique est done plus avantageuse en termes energetiques mais
egalement en termes environnementaux parce qu'elle permet de purifier les gaz a chaud, sans
utilisation d'eau. En outre elle permet la destruction complete de ces composes toxiques.
Parmi les recherches menees dans Ie domaine de la conversion thermocatalyique, on
distingue :
- 1'oxydation catalytique qui utilise des catalyseurs operant a une temperature relativement faible
(300-400°C), et dans une atmosphere oxydante [Freidel, 1992]. Ces catalyseurs ne sont pas
efficaces et resistants a haute temperature et en presence de la vapeur d'eau.
- Ie reformage catalytique au moyen de la vapeur permet de transformer les goudrons en CO et
Hz, ces gaz peuvent etre utilises pour la production d'hydrogene, soit comme gaz de synthese, ou
peuvent etre brules comme un gaz a pouvoir calorifique moyen. Ce traitement ne necessite pas Ie
refroidissement des gaz. Cependant la desactivation et la duree de vie du catalyseur restent deux
problemes prmcipaux a resoudre avant d'envisager 1'application industrielle de ce precede.
1.7 Objectifs du travail
Le developpement des catalyseurs de reformage a la vapeur necessite la resolution de
deux problemes clefs suivants :
- la presence de la vapeur d'eau a haute temperature peut modifier progressivement la texture du
support par accroissement du diametre des pores et diminuer la resistance du grain a 1'ecrasement;
- la desactivation due au depot du coke et a 1'empoisonnement par les composes sulfures et
chlores presents dans les reactifs.
Le caractere innovateur du precede de refonnage catalytique des goudrons est done
fortement lie a 1'originalite et a 1'efficacite des solutions apportees a ces deux problemes.
Le naphtalene et Ie dichlorobenzene ont ete choisis respectivement comme molecules
modeles pour les HAPs et les organo-chlores (DDPC et DFPC). La destruction par reformage de
ces composes se fait sur catalyseur a base de nickel ; il est souhaitable, d'une part, de realiser cette
destruction avec une bonne selectivite en monoxyde de carbone et en hydrogene par rapport au
dioxyde de carbone et d'autre part de prolonger la duree de vie du catalyseur. II est done
indispensable d'associer Ie nickel a un promoteur au sein d'une stmcture ou Ie promoteur puisse
empecher 1'attaque du nickel par les composes sulfures et chlores. Le support doit aussi etre
stabilise au sein d'une structure spinelle en vue d'augmenter la resistance a 1'ecrasement et reduire
la perte de surface specifique.
Nous nous sommes done proposes comme objectif de preparer des combinaisons de
nickel et de chrome avec divers oxydes mixtes refractaires et d'etudier 1'influence des methodes
de preparation et les conditions de traitement thermiques des oxydes sur les proprietes
physico-chimiques des catalyseurs synthetises et sur leur activite.
Notre travail s'est done donne les objectifs specifiques suivants :
- etudier, au moyen d'un catalyseur commercial UCI (GB98), les effets du ratio molaire
vapeur/naphtalene, du temps de residence, de la temperature de reaction sur: 1'activite, la
selectivite, la stabilite et la duree de vie du catalyseur ;
- de preparer certains catalyseurs ayant des concentrations differentes de nickel sous un support
d'alumine non stabilise et selectionner la composition optimale sur laquelle 1'etude sera
poursmvie;
- d'etudier 1'influence de la temperature de calcination sur 1'activite et la resistance mecanique du
catalyseur;
- de determiner les modifications des proprietes physico-chimiques apportees par Ie traitement de
1'alumine au moyen des oxydes de magnesium, titane et lanthane;
- etudier 1'influence de la concentration de chrome et 1'effet de diametre des particules sur la
diffusion inteme et exteme ;
- etudier la duree de vie et les conditions de regeneration du catalyseur;
- d'evaluer, au moyen d'un test reactionnel qui est Ie reformage a vapeur du naphtalene et de
dichlorobenzene, les performances des catalyseurs synthetises;
- d'evaluer 1'activite d'autres catalyseurs tels que : la dolomite et les zeolites Y ;
- de caracteriser par des methodes physico-chimiques les catalyseurs synthetises dans Ie but
d'expliciter les causes de performances catalytiques (activite, selectivite, stabilite);
- etudier Ie comportement du catalyseur selectionne a 1'echelle pilote face au gaz reel issu de la
gazeification de residus de bois et differentes compositions de RDF.
CHAPITRE 2 ETUDE BffiLIOGRAPHIQUE
"En effet, toutes les sciences ne sont rien d'autres que la sagesse humaine
qui demeure toujours une et toujours la meme".
R. DescartesH 596-1656)
2.1 Mecanisme de formation de DDPC et DFPC
L'etude du mecanisme de formation de DDPC et DFPC durant les precedes thermiques a
fait 1'objet de tres nombreux travaux, notamment en ce qui conceme 1'incineration, la pyrolyse et
la gazeiflcation. Malgre toutes ces etudes, Ie mecanisme de formation reste encore tres discute.
Dans leur etude sur 1'incineration des dechets solides, certains auteurs [Lustenhouver et
coll., 1980] ont propose trois mecanismes de formation:
- les DDPC et DFPC non detmits durant la combustion et qui se trouvent sous forme des traces
dans les dechets contenant des herbicides, des bois traites et des produits contamines aux BPC;
- la generation a partir des precurseurs polychlores : benzene polychlore, phenol polychlore et Ie
PVC (polyvinyle chloride);
- la formation via la synthese "de novo", qui est une consequence des complexes reactions
thermiques entre des composes organiques non-chlores et Ie chlore.
Parmi les recentes discussions sur Ie mecanisme de formation de DDPC et DFPC, deux
voies principales se degagent [Altwicker et coll., 1990]:
- la formation via les reactions en phase gazeuse homogene;

















D'autres auteurs [Karasek, 1987; Dikson, 1989; Lippert, 1991] ont observe la necessite de la
presence de precurseurs polychlores qui reagissent sur la surface des particules de cendres
volantes entre 250-400°C. Us ont mis en evidence Ie role catalytique des particules de cendres
volantes lors de reactions qui ont eu lieu dans la zone post-combustion. Us ont conclu que Ie
cuivre present dans les cendres volantes est un agent catalytique actif pour la chlorination
electrophilique des structures aromatiques. Us ont prouve leurs hypotheses par la conversion de





Une autre etude [Buser, 1979] a montre la formation de PCDD/F a partir du











La pyrolyse de phenol polychore doime des composes polycycliques polychlores selon un
mecanisme de reactions impliquant Ie radical libre [Narang et coll., 1991]. Le mecanisme suivant
































Certains auteurs [Ballshmiter, 1983; Braumnuller, 1988] ont soutenu la these selon
laquelle les precurseurs pouvaient etre presents dans les dechets ou pouvaient etre formes dans la
zone de post-combustion(300 a 400°C) a partir des multiples reactions qui impliquent
1'aromatisation des composes aliphatiques et la chlorination des noyaux aromatiques par Ie chlore
forme a partir de la reaction de Deacon. Us ont montre que toutes les combinaisons de C, H et des
composes organo-chlores et inorganiques chlores peuvent conduire a la formation de DDPC et










































Figure 2.1 Formation des HAPs etPCDD/F en phase homogene
II s'agit des reactions impliquant Ie €2/04, phenoxy-, chloro, chlorophenyl-,
chlorophenoxy-, et Ie radical OH. PCST Polychlorostyrenes; PCN Polychloronaphthalenes; PCB
13
Polychlorobiphenyls; PCPH Polychlorophenols; PCPHOPH Polychlorophenoxyphenols; PCDE
Polychlorodiphenyls Ethers; PCF Polychlorobenzofuran; PCDF Polychloro-dibenzofurans;
PCDD: Polychlorodibenzidioxines; PAH Polyaromatic Hydrocarbons; PCPAH
Polychloropolyaromatic Hydrocarbons
Le mecanisme de formation de PCDD/F par la synthese "de novo" a ete propose par
differentes etudes [Stieglitz et coll., 1989; Zwick et coll., 1989]. Ce mecanisme implique aussi
1'aromatisation des composes aliphatiques et la chlorination des noyaux aromatiques par Ie chlore
inorganique; cependant la presence des precurseurs n'est pas necessaire. Le schema suivant est
notamment propose:
€4115 + €2/04 ==> aromatique [2-1]
2HCl(g) + l/202(g) ==> Cl2(g) + H20(g) [reaction de Deacon] [2-2]
Aromatique + Cl2 (g) => C[^ - Aromatique(g) [2-3 ]
Des recentes etudes [Altwicker et coll., 1993; Milligan et coll., 1994] ont apporte des
nouveaux elements sur la conti-overse de la formation de DDPC et DFPC a partir de precurseur
ou de la synthese " de novo". Leur etude qui a porte sur les reactions des formes isotopiques
C02 et 13CO avec les cendres volantes, a prouve la necessite de la presence des precurseurs ;
1'hypothese qu'ils ont propose, comporte trois mecanismes selon Ie temps de reaction:
- la formation en phase gazeuse (100-1000 sec);
- Ie mecanisme selon Eley-Rideal qui consiste a la reaction (temps de reaction d'ordre 1 sec) entre
Ie precurseur en phase gazeuse avec Ie precurseur adsorbe ;
- Ie mecanisme selon Langmuir-Hinshelwood qui consiste a la reaction (temps de reaction 0.1 a
10 sec) entre les especes adsorbees des precurseurs sur la surface du solide.
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2.2 Mecanisme de degradation de DDPC et DFPC
Les donnees de la litterature, sur la cinetique et Ie mecanisme de degradation de ces
composes, peuvent etre resumees de la fa9on suivante : i) la degradation requiert deux voies: la
dechlorination et la decomposition; ii) les produits de la decomposition ne sont pas encore bien
connus ; iii) manque des donnees cinetiques pour prouver les hypotheses formulees ; iv) Ie role de
la vapeur d'eau sur la surface catalytique n'est pas encore elucide.
La cinetique de la decomposition de 1' octochlorodibenzofuranne et octodibenzo-p-dioxine, a ete
etudiee, dans une atmosphere d'air et en presence des particules de cendres volantes [Demeti'io et
coll., 1995]. Dans une gamme de temperature de reaction variant entre 200 a 350°C, les auteurs
ont observe que la decomposition suit une cinetique de pseudo ler ordre et la dechlorination est
une reaction de ler ordre. Us ont suggere un mecanisme dont 1'etape d'adsorption est suivie par la
decomposition et la dechlorination; toutes ces deux voies impliquent la scission des liaisons C-C1
(339KJ/mol), C-0 (358KJ/mol), C-H (413 KJ/mol) et C-C (347 KJ/mol). La scission des ces
liaisons, dans une molecule stable, comme OCDD/F, necessite au moins 1'apport d'energie
equivalente a la force de liaisons.
La difference d'energie de liaison dans DDPC/DFPC est de 1'ordre suivant CKOR<H<Ph;
du point de vue thermodynamique, la dechlorination est favorisee par rapport a la scission de
C-0, de C-H et C-C. Cependant 1'energie de dissociation de liaison est influencee par Ie nombre
de chlores. Selon les conditions de 1'experience et de la structure de la molecule, la scission peut
se faire selon deux voies : la voie homolytique et heterolytique. En phase gazeuse. Ie clivage
homolytique est favorise suite a la formation des radicaux libres ; les molecules symetriques
polaires, a 1'exemple de DDPC sont predisposes a la formation d'un radical. En phase aqueuse, Ie
clivage heterolytique est favorise en presence des catalyseurs acides bases.
Une etude sur la variation de 1'energie d'activation de la decomposition et dechlorination
de DDPC et DFPC, a montre que 1'energie d'activation de ces deux reactions est
considerablement plus faible que 1'energie de dissociation des liaisons C-0, C-C, et C-C1 [Narang
et coll., 1991]. Le clivage de ces liaisons est probablement non thermique, et du a 1'attaque des
radicalaire ou par des catalyseurs. Ces auteurs ont formule 1'hypothese selon laquelle la
dechlorination est due a 1'attaque du radical d'hydrogene sur OCDF ou OCDD pour former un
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intermediaire. La figure 2.2 montre Ie mecanisme de 1'hydrodechlorination des OCDD et OCDF.




Fig.2.2 Mecanisme de Vhydrodechlorination
Les observations de Narang sont similaires a celles rapportees dans d'autres travaux
[Hutzinger et coll., 1983]. L'energie d'activation pour la reaction de decomposition (39.50 kJ
mol'1 )est considerablement plus faible que 1'energie requise pour la scission thennique de la
liaison C-0 (358 kJmol ). Ceci indique que Ie clivage de la liaison ne peut etre fait qu'en
presence d'un catalyseur ; d'autre part 1'energie d'activation de dechlorination ( 54.52 kJmol )est
inferieure a 1'energie de scission de la liaison C-C1 (339 kJmol'1). Ceci indique aussi la necessite
d'un catalyseur pour ce genre de scission. Par ailleurs la degradation peut se faire selon Ie




Fig 2.3 Mecanisme dfhydrodeoxygenation
La degradation par polycondensation [Boyd, 1985] peut se produire selon les etapes
suivantes: Ie dibenzo-p-dioxine en presence de Cu(II) ou Fe(III) forme des radicaux cationiques;
il en resulte une deshydratation de Cu(II) qui consiste a I'interaction de la matrice de dioxine avec
Ie Cu(II) a travers 1'electron n sur Ie site vacant, consequemment une reduction du Cu(II) en Cu(I)
et la formation d'un radical cationique de dioxine. Ce demier constitue 1'intermediaire vers la
destruction, cependant les produits de decomposition ne sont pas mentionnes dans cette etude.
Le mecanisme de reduction de PCB a ete etudie en presence d'un catalyseur a base de
titane Cp2TiBH4 [Yumin et coll., 1995]. Le schema de la figure 2.4 represente un mecanisme base
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Fig.2.4 Mecanisme base sur Ie transfert d1electron
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2.3 Mecanisme de degradation des HAPs
Le mecanisme de degradation des HAPs depend essentiellement de 1'agent de
reformage(vapeur d'eau, air, hydrogene), les sites catalytiques et les conditions d'operations.
Les resultats d'une etude sur 1'oxydation catalytique du naphthalene , ont montre que la
conversion du naphthalene donnait 50% en Ie naphthaquinone et 50% en anhydride phthalique ;
la combustion complete du naphtalene n'a pas eu lieu [De Maria, 1961]. Une autre etude
[Calderbank et coll., 1952] a montre une conversion de 65% en naphthaquinone et 35% en
anhydride phthalique. D'autres auteurs [loffe et coll., 1954] ont observe une conversion de 40% en
naphthaquinone et 60% en anhydride phtalique. Cependant toutes ces etudes convergent sur Ie
fait que Ie naphthaquinone constitue un intermediaire et 1'oxydation de ce demier aboutit a la
formation d'une petite quantite de CO et COz. Le mecanisme d'oxydation du naphthalene propose











Le mecanisme de reformage a la vapeur reste encore tres discute ; il existe beaucoup de
speculation dans 1'interpretation compte tenu des conditions d'operations et de type de catalyseurs
utilises.
Lors d'une etude sur Ie reformage du naphtalene par la vapeur, il apparait que la vitesse de
decomposition du naphtalene est controlee par une mpture thermique de la liaison C-H [Garcia et
coll., 1989]. Cette rupture produit un radical naphthyl qui peut d'une part se degrader en
hydrocarbures legers et d'autre part par condensation et polymerisation il produit Ie coke. Le


















soot and carbonaceous material
Figure 2.5 Schema simplifie de la decomposition du naphtalene
Le reformage du naphtalene par la vapeur sur la dolomite a ete rapportee [Henrik et coll.,
1992]. Selon cette etude 1'etape d'initiation consiste a 1'extraction de 1'atome d'hydrogene de la
molecule du naphtalene ; Ie site actif responsable de cette extraction serait la presence d'atome
d'oxygene sur la dolomite. En outre Ie radical forme apres extraction de 1'atome d'hydrogene peut
ou ne pas quitter la surface catalytique et reagit comme un intermediaire. Par contre Ie mecanisme
propose dans une autre etude [Morita, 1978] suggere que 1'intennediaire est adsorbe sur la surface
du catalyseur.
Le mecanisme de reformage a la vapeur de 1'alkylbenzene sur Ie catalyseur Rh/Al203,
comporte les etapes suivantes [Duprez et coll., 1982 ; Grenoble et coll., 1978]:
a) 1'adsorption et dissociation de la molecule d'eau sur Ie support ; suivie de la formation des
groupes hydroxyles sur la surface catalytique;
b) 1'adsorption et dissociation de 1'hydrocarbure sur les sites metalliques ;
c) migration et transfert du groupe hydroxyle du support vers Ie metal;
d) reaction sur les sites metalliques : les fragments deshydrogenes et Ie groupe hydroxyle
reagissent pour former Hz, CO et CO^.
Plus tard, une autre etude [Duprez, 1984] a suggere 1'existence de deux types de sites sur
la surface du catalyseur : site 1 responsable de la dealkylation ou de deshydrogenation et site 2
20
responsable de 1'ouverture du noyau aromatique. Le processus aboutissant a 1'ouverture du noyau
peut etre decrit comme ci-dessous :
a) la formation d'un complexe n entre Ie noyau aromatique et Ie metal
b) Ie changement du complexe 71 en complexe y ; cette etape constitue la partie controlante de
1'ouverture. Le mecanisme global propose par Duprez est presente sur la figure 2.6.
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gas -< > gas
Dehydrogenation
Oealkytation
Degradation (ring opening ) gas
La figure 2.6 represente Ie mecanisme global propose par Duprez
Le mecanisme de reformage des RAPs par la vapeur a ete etudie par plusieurs auteurs
[Sinfelt, 1969; Topsoe, 1973; Numaguchi, 1991]. Ce mecanisme comporte une etape initiale de
deshydrogenation suivie par la rupture de la liaison C-C et la formation d'un radical aromatique
sur la surface catalytique. La reaction du radical et Ie groupe hydroxyle conduit a la formation du
CO, C02 et de Vhydrogene.
Compte tenu de la presence de 1'hydrogene dans Ie gaz issu de la gazeification de la
biomasse; la comprehension du mecanisme de Fhydrocraquage nous permettra d'evaluer
1'influence de 1'hydrogene sur la cinetique de refomiage.
Le mecanisme d'hydrocraquage du fluorene sur Ie catalyseur NiW/Al203 comporte
1'hydrogenation du noyau aromatique sur les sites metalliques et ensuite Ie craquage sur les sites
acides [Michael, 1991]. Le schema de la figure 2.7 peut etre interprete de la fa^on suivante :
22
- la protonation du noyau aromatique du fluorene et la formation de 1'ion carbenium.
- la scission de la liaison beta et la deprotonation des ions carbeniums conduisent a la formation
des alkylbenzene et toluene ;
- la deprotonation et 1'hydrogenation des alkyles formes conduisent a la formation du methyle




< ^J. ^"'>^^'(0-") K,l^ ^
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MCH MCP DMCP
Figure 2.7 Schema du mecanisme de I'hydrocraquage defluorene
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Plusieurs eludes [Hill et coll., 1972 ; Qadar, 1973; Brown; 1975] sur Ie craquage des
aromatiques polycycliques condenses out montre que Ie mecanisme de ces reactions comporte
1'hydrogenation, isomerisation, scission de liaison C-C et rehydrogenation. Des observations
similaires ont ete notees dans les etudes d'hydrocraquage de naphtalene, tetraline, anthracene,
phenanthrene et pyrene, au moyen d'un catalyseur nickel supporte sur 1'alumine [Flinn, 1960;



















R, R' = methyl or hydrogen
benzenes
Fig.2.8 Mecanisme de I'hydrocraquage de I'anthracene
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2.4 Les catalyseurs de reformage
Les reactions de reformage sont endothermiques et se produisent avec augmentation du
nombre de molecules. Elles sont favorisees par les hautes temperatures et les basses pressions.
Dans ces conditions les reactifs sont gazeux et 1'ensemble de 1'operation se deroule en catalyse
heterogene et en phase vapeur.
Les catalyseurs utilises pour Ie reformage sont : les metaux supportes, les zeolites et les
oxydes (tableau 2.1).
Les metaux supportes comportent plusieurs sites susceptibles d'activer a la fois des
reactions de deshydrogenation, mpture de liaison C-C, et Ie reformage des hydrocarbures legers
en CO et N3 ; cependant 1'empoisonnement des sites metalliques par les composes sulfures ou
chlores contenus dans la charge et la desactivation due au depot du coke restent deux problemes
clefs a resoudre.
Les oxydes sont caracterises par une faible activite d'une part mais aussi par un manque de
selectivite en CO et N2.
Les zeolites sont caracterisees par une acidite elevee pouvant promouvoir Ie craquage de
liaison C-C, cependant les conditions de reformage (haute temperature et exces de vapeur d'eau)
conduisent a la perte de cristallinite et diminution de la resistance a 1'ecrasement.
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duree de vie du
catalyseur:34 heures
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Les catalyseurs utilises specifiquement lors de la conversion des goudrons presents dans
Ie gaz issu de la gazeification de la biomasse ont ete rapportes [Mudge et coll., 1988]. Ces
catalyseurs sont repertories dans Ie tableau 2.2
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La plupart de ces catalyseurs contiennent soit Ie molybdene, soit Ie CaO ou soient les
alcalins. La presence de 1'oxyde de potassmm peut augmenter Ie pouvoir de gazeification du
catalyseur [Sambrook, 1984]; cependant lorsque la temperature d'operation est superieure a
500°C, Ie potassium s'evapore de la structure du catalyseur. Cette evaporation entrame une perte
de poids et de surface specifique du catalyseur [Kawagoshi, 1977].
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Le molybdene peut proteger Ie nickel centre les attaques des composes chlores ,
cependant au dela de 550°C, il s'evapore et Ie catalyseur est expose a 1'empoisonnement
[Bartholomew, 1977].
L'oxyde de calcium peut neutraliser certains sites acides forts du catalyseur, cependant a
une temperature superieure a 700°C, Ie CaO fond et entraine une perte de poids et de surface
specifique du catalyseur.
28
2.4.1 Les metaux supportes
2.4.1.1 ]V[ethodes de preparation
Parmi les methodes de preparation, on peut distinguer : 1'impregnation, et 1'echange d'ions
entre deux solutions des precurseurs.
La preparation d'un catalyseur par impregnation consiste a disperser un agent actif sur un
support inerte ou possedant lui-meme une activite catalytique. L'agent actifn'estjamais introduit
dans un support poreux sous sa forme definitive mais par 1'intermediaire d'un precurseur dont Ie
choix a une grande importance sur la qualite du depot final, a savoir sa structure, sa
granulometrie, sa repartition en fonction du diametre du grain. Les sels precurseurs devront etre
decomposables de maniere a eliminer les ions ou constituants inutiles par lavage ou calcination. II
faudra eviter 1'emploi de sels ou agents precipitants contenant potentiellement des poisons du
catalyseur, a 1'exemple des ions Cl' et S'2 qui sont des poisons du catalyseur.
Deux types d'impregnation peuvent etre consideres suivant qu'il y a ou non interaction
entre Ie support et les precurseurs au moment du mouillage.
Dans Ie cas d'impregnation sans interaction. Ie role du support est de presenter
convenablement les agents catalytiques ; il apporte au catalyseur fini sa morphologie, sa texture et
sa resistance mecanique. Le support est mis en contact avec la solution du precurseur par Ie
mouillage ; sous 1'effet des forces de capillarite, la solution s'introduit dans les pores du catalyseur
et s'y repartit. Le remplissage des pores est termine apres un contact d'une dizaine de minutes
avec la solution (degagement des demieres bulles d'air). Dans Ie cas ideal, la concentration en
solute est la meme en tout point de la porosite mais dans certains cas, Ie solvant moins visqueux
peut diffuser plus vite que Ie solute et il peut etre necessaire d'attendre plusieurs heures pour
atteindre une homogeneite satisfaisante dans la totalite du volume poreux.
Le mouillage peut s'operer suivant deux modes operatoires :
- Ie mouillage avec exces de solution ; Ie support place est trempe, pendant Ie temps necessaire a
1'imbibition totale, dans la solution de sels precurseurs contenue dans une cuve ; Ie solide est
ensuite egoutte puis seche.
- Ie mouillage par aspersion : Ie catalyseur maintenu en mouvement dans un cylindre est asperge
par la solution de sels au moyen de pulverisateurs. L'avantage de cette technique reside dans un
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mouillage progressif des grains de support, 1'inconvenient tient a une moins bonne homogeneite
du mouillage.
Les impregnations avec interaction sont celles ou s'etablit, au moment du mouillage, une
liaison entre Ie salute que 1'on veut deposer et la surface du support ; cette methode aboutit a une
dispersion quasi-atomique du precurseur de 1'espece active.
L'interaction entre solute et support peut etre un echange ionique, une adsorption ou une reaction
chimique.
Le depot de platine(sel precurseur : acide chloroplatinique, HzPtClz) sur des grains
d'alumine constitue un exemple de preparation par echange ionique [Huttinger, 1955]. II a
observe que 1'interaction entre 1'alumine et HzPtClg est un echange anionique entre PtClg et 2
ions hydroxyles OH' de 1'alumine ; la reaction d'echange obser^ee est une neutralisation d'une
base faible par un acide fort et pour cette raison elle s'est poursuivie jusqu'a echange complet de
tous les hydroxyles de surface. Cinetiquement parlant, la vitesse de la reaction d'echange etait,
dans ce cas, bien plus grande que la vitesse de diffusion du solute a 1'interieur des pores, d'ou Ie
depot preferentiel de 1'ion PtClg a la peripherie du grain.
L'influence des methodes de preparation sur 1'activite du catalyseur a fait 1'objet de
plusieurs etudes [Komiyama et coll., 1980 ; Gulari et coll., 1986]. L'activite des catalyseurs
supportes depend de la dispersion des particules du metal sur la surface du support. Quelle que
soit 1'echelle de synthese(laboratoire ou industrielle) la methode de preparation joue un grand role
sur la dispersion des sites actifs.
Pour obtenir une meilleure dispersion, une multiple impregnation de la solution du
precurseur sur Ie support peut etre utilisee [Yasuo et coll., 1987]. Cependant cette methode ne
peut atteindre un degre eleve de dispersion que pour une concentration de nickel inferieure a
10%; pour une concentration superieure a 15%, la formation des grosses particules de nickel
durant chaque etape d'impregnation rend difficile la mise en forme du catalyseur.
Une autre impregnation multiple consiste , apres chaque impregnation, a secher (393K) et
calciner(773K) Ie catalyseur [Bonneau, 1991]. Selon cette etude, cette methode de preparation
augmente la stabilite du catalyseur.
Le malaxage du precurseur avec Ie support constitue aussi une methode de preparation
[Kong Xiao Dong, 1991]. Le melange du support et precurseur est seche a 50°C pendant 20
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heures avant d'etre calcine a 700°C. L'analyse (XRD) des echantillons prepares par cette methode
montre qu'on peut atteindre un degre de dispersion eleve pour les concentrations de nickel
superieures a 15%.
2.4.1.2 Influence de calculation
La calcination peut se situer suivant les cas avant ou apres 1'operation de mise en forme.
Les objectifs vises durant 1'operation de calcination sont 1'obtention d'une structure bien
determinee pour les agents actifs ou Ie support, et 1'obtention d'une bonne resistance mecanique.
Parmi les divers types de transformations chimiques ou physiques qui s'operent durant la
calculation, on peut citer les exemples suivants :
a) creation d'une texture, generalement macrospores, par decomposition en produits volatils de
substances ajoutees au solide au moment de sa mise en forme;
B) modification de texture par fhttage ; les petits cristaux donneront des gros cristaux, les petites
particules des grosses;
c) modification de structure par frittage ; on peut citer comme exemple la transformation de
1'alumine avec la temperature de calcination representee sur la fig 2.9. La transformation de la
structure est la suivante :
A1203 Y cubique -> 6 monoclinique -> a hexagonale
d) reactions chimiques de decomposition thermique conduisant aux agents actifs ; ces reactions
produisent egalement des agents volatils createurs de texture et se poursuivent par une
reorganisation texturelle et stmcturale des produits de decomposition; comme exemple :
- Co(N03)2 -> CoO + vapeurs nitreuses [2-1]
- Mo04(NH4)2 -> Mo03 + 2NH3 + R^O [2-2]
L'effet de la temperature de calcination sur la surface specifique et la dispersion de Pt sur
Ie support d'alumine a ete rapporte [Bartholomew, 1976]. Le resultat montre que Ie catalyseur
reduit a 500°C, sans etre calcine au prealable, avait une grande surface specifique et mie
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dispersion elevee du metal par rapport au catalyseur precalcine a 400°C avant d'etre reduit. Des
observations similaires ont ete rapportees [Amenomiya, 1982; Chan, 1985]. Les causes probables
seraient:
i) la calcination produit, par sinterisation, des larges particules de platine. Ces particules
absorbent difficilement 1'hydrogene, d'ou un degre de reduction et de dispersion inferieur par
rapport au catalyseur reduit sans etre calcine au prealable.
ii) avec 1'augmentation de la temperature de calcination, 1'interaction entre Ie metal et Ie support
augmente ; il y a formation d'une stmcture stable appelee spinel (PtAl204). La formation du spinel
diminue Ie nombre des sites actifs ou diminue la concentration de 1'agent actif sur la surface
catalytique d'ou la diminution de 1'activite catalytique [Bradson, 1965; Andrew, 1976].
La formation du spinel depend de la temperature de calcination RMumagushi et coll.,
1991]. L'analyse, par XRD, a montre la presence de phase spinel a partir de 873K, et I'intensite du
pic de spinel augmente avec la temperature de calculation.
&
L'augmentation de la temperature de calcination diminue la surface specifique du
catalyseur. II a ete demontre que la perte de la surface specifique de 1'alumine est due a
1'affaissement de sa structure. La perte de la surface specifique avec la temperature de calcination
est presentee sur Ie tableau 2.3
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Fig.2.9 Spectre de raman de Valumine enfonction de temperature de calcination
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2.4.1.3 Influence des promoteurs
Les donnees de la litterature sur les agents actifs susceptibles d'activer Ie reformage a
vapeur sont abondantes et nous les avons schematiquement resumees daas Ie tableau 2.1.
Le reformage a vapeur des alkylaromatiques sur les metaux du groupe 8 supportes a ete
etudie par plusieurs auteurs [Robinovich et coll., 1971; Dydukina et coll., 1972]. D'autres groupes
de chercheurs allemands [Kochloefl et coll., 1976] etjaponais [Kasoaka et coll., 1975] ont utilise
les metaux nobles supportes lors du refonnage a vapeur des hydrocarbures. Malgre quelques
differences entre les divers classements, on voit que les metaux couramment utilises se rangent
dans 1'ordre d'activite suivant:
Rh>Ru>Pd> Pt> Ni> Ir> Os.
Le rhodium et Ie nickel sont plus actifs pour 1'ouverture du noyau aromatique; 20 a 30%
de conversion a 500°C; par centre Ie platine est essentiellement actif pour la dealkylation [Kim,
1978; Delahay, 1989]. Le catalyseur Ni-W/Al203 dope par les alcalins augmente la selectivite de
la dealkylation tandis que Ie tungstene permet 1'ouverture du noyau aromatique [Bonneau et coll.,
1991].
Les metaux utilises comme agents actifs du reformage sont classifies en deux groupes
[Duprez et coll., 1982] :
a) Rh, Pd, Pt caracterises par un mecanisme non competitif entre les especes oxygenees (CO) et
les hydrocarbures sur les sites metalliques;
b) Ni, Co,Ru, Ir caracterises par un mecanisme competitif dont Ie recouvrement des especes
oxygenes est considerable ; aussitot que CO est forme sur Ie catalyseur, il competitionne avec les
hydrocarbures pour acceder aux sites metalliques.
L'effet du dopage des metaux supportes par les alcalins a fait 1'objet des nombreuses
etudes [Campbell, 1982 ; Chechiewiz, 1984; Tamura, 1985 ; Kesraani, 1987]. Les alcalins
renforcent I'interaction entre Ie monoxyde de carbone et Ie metal, creant ainsi une competition sur
1'acces aux sites actifs entre Ie CO et les hydrocarbures a reformer ; d'autre part ils augmentent la
vitesse de reaction de transfert du gaz a l'eau(water gas shift reaction CO + N20 -> COz + N3) ;
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par consequent la selectivite du COz augmente. L'effet benefique des alcalins est la neutralisation
des sites acides responsables de la formation du coke.
Le dopage du Ni/A^Os par LiOz et CrzOs a montre que 1'addition de L'^O dans Ie reseau
de 1'oxyde de nickel entraine 1'apparition d'un exces d'ions O2' et 1'apparition de Ni3+ ; un tel
dopage accroit la concentration en ion positif susceptible de promouvoir la reaction d'oxydation.
Le dopage de NiO par des ions trivalents diminue la concentration des ions positifs, decroit la
vitesse d'oxydation et emp^che 1'attaque du reseau par les impuretes sulfurees et chlorees [
LePage, 1978]. Le r61e du chrome est surtout attribue a un rearrangement de la configuration
electronique presentee sur la figure 2.10.
x
Figure 2.10 Configuration electronique apres dopagepar Ie chrome
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2.4.1.4 Influence du support
Le support joue un grand role sur la stabilite et 1'activite du catalyseur. L'interaction entre
Ie metal, la vapeur d'eau et Ie support peut former des sites responsables de la promotion de
certaines reactions.
Les resultats du reformage de cyclohexane sur Ie Ni-C et Ni/silice ont monti-e que Ie
catalyseur Ni-C n'est pas actif pour promouvoir Ie reformage [Balashova et coll., 1966]. les
auteurs ont attribue cette inactivite au manque d'activation de 1'eau par Ie support de carbone.
Le reformage de n-butane sur les catalyseurs Ni-alumina et Ni-urania presente differentes
cinetiques [Bhatta et coll., 1967]. La reaction est d'ordre 1 lorsque 1'alumine est utilise et d'ordre
dans Ie cas de Ni-urania. Cette difference de cinetique est due a la capacite du support d'activer
1'eau.
Le role primordial du support sur I'activation de 1'eau a ete mis en evidence par une etude
lu reformage de 1'ethane sur Ie nickel impregne dans une variete des supports (C, MgO, SiOz,
ALA) [Rostmp et coll., 1973]. II apparait que Ie Ni-C est Ie moins actif de tous les catalyseurs
utilises par manque d'activation de 1'eau par Ie support de carbone. Une autre etude [Philips,
1969] sur les metaux nobles impregnes dans Ie support de carbone a prouve que ces catalyseurs
sont moins actifs que Ie nickel impregne sur 1'alumine. Us ont aussi conclu que Ie support joue un
grand role dans 1'activation de 1'eau. L'ordre d'activite , des catalyseurs selon Ie support, est Ie
suivant [ Kochloef, 1976] :
Ti02> Cr203> Al203> SOz.
Le role des groupes hydroxyles a ete mis en evidence par une etude reformage a la vapeur
du toluene au moyen des metaux nobles impregnes dans 1'alumine [Dydykina, 1972]. II apparait
que les groupes hydroxyles sur Ie support d'alumine sont des sites responsables pour la formation
des especes oxygenes. Cette conclusion est basee sur Ie fait qu'en absence de 1'eau lors du
reformage, 1'etude par infra rouge a montre une diminution du spectre des groupes hydroxyles ;
consequemment la diminution du CO dans Ie gaz forme. Par contre 1'addition de 1'eau restaure Ie
spectre des groupes hydroxyles et 1'augmentation du CO. Us ont propose un mecanisme
d'activation de 1'eau selon Ie schema suivant:
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L'etude par DRX [Liu, 1988] sur les catalyseurs WSiO^A) et Ni/Al203(B) a montre
1'existence d'un spectre attribue a la presence d'une structure spinel NiAl204 sur Ie catalyseur B.
Par ailleurs Ie test de resistance a la vapeur d'eau a montre que Ie catalyseur B n'etait pas affecte:
ceci est du a 1'augmentation de la resistance mecanique favorisee par la presence de spinel.
2.4.1.5 Formation et gazeification de coke
La formation de carbone sur la surface du metal et des catalyseurs est un probleme
rencontre couramment dans les procedes de conversion des hydrocarbures. Le coke constitue un
melange complexe contenant une variete de carbones differents par leur structure et origine. On
distingue Ie coke pyrolytique et Ie coke catalytique [Lahaye, 1974; Lacava, 1982; Bemado, 1982;
Figuerdo, 1986; Bartholomew; 1981].
Le coke pyrolytique : forme a hautes temperatures d'operation(>700°c). Ces carbones
pyrolytiques sont de macromolecules des aromatiques polycycliques produites par de reactions en
chaine d'un radical libre ; ils condensent en phase gazeuse et se deposent sur la surface et forment
Ie coke selon Ie schema de la figure 2.11.
Produits lourds
+ •<0)
Figure 2.11 Forma i 'ion de coke
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L' augmentation de la temperature favorise la deshydrogenation des hydrocarbures
aromatiques qui conduisent selon Ie schema [Wu Zi Nan, 1990]
-HI Coke
n
Le coke catalytique : forme a des temperatures relativement faibles(inferieure a 700°C)
lors de reactions heterogenes. Ce coke presente de differentes morphologies: graphite ou de
carbone filamenteux(fig. 2.12).
Le mecanisme de formation du coke catalytique comporte les etapes suivantes [Figueredo,
1989]:
a) 1'adsorption des hydrocarbures produisant 1'atome carbonium sur la surface ;
b) diffusion a travers Ie metal et precipitation du carbone sur les bordures des particules du metal.
La composition du catalyseur j cue un role important sur la formation du coke
[Bartholomew, 1980]. La desactivation d'un catalyseur par Ie coke est reliee a son pouvoir





c c C Q
M--M M--M M---M M--M
Ni-CO -*- Ni2-CO Ni^-CO Ni3C +NiO
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Si Ie taux d'hydrogenation du carbone atomique est faible par rapport a son taux de




















Mechanism of carbon fonnation on Ni
Fig 2.12 Morphologie et mecanismes de formation de coke pyrolytique et catalytique
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Une autre etude [Bartholomew, 1979] a montre que Ie cobalt associe avec Ie nickel agit
comme un co-promoteur d'hydrogenation du carbone active, empechant ainsi Ie depot de coke.
Par contre 1'oxyde de molybdene dans Ie Ni-MoOz peut promouvoir la dissociation du CO mais
n'active pas 1'hydrogene; autrement-dit, ce catalyseur a un faible pouvoir d'hydrogenation,
consequemment il se desactive rapidement par 1'accumulation de coke. Par ailleurs les metaux
nobles associes au nickel resistent mieux a la desactivation par Ie coke. Le taux de formation de
coke est deux fois moins sur Ie Ni-Pt/Al203 et dix fois plus sur Ni-Mo02/Al203 comparativement
au Ni/Al203. Us ont attribue ce comportement au faible taux de dissociation des especes oxygenes
sur les metaux nobles que sur Ie nickel.
L'effet de la teneur de 1'agent actif sur la desactivation par Ie coke a ete aussi etudie par Ie
meme auteur [Bartholomew, 1979]. II a observe que Ie catalyseur contenant 30% de
nickel^i/AlzOs) perd 60% de son activite pendant que celui qui contient 3% de nickel en perd
seulement 20%. II a conclu que plus la teneur est faible plus Ie taux de dispersion est eleve et
1'interaction avec Ie support est forte; consequemment Ie catalyseur est plus resistant au depot de
coke.
La gazeification du coke a ete effectuee en presence de 1'hydrogene et Ie dioxyde de
carbone comme agents de gazeification [Figueredo,1989], Les resultats ont montre que Ie coke ne
pouvait etre gazeifie par 1'hydrogene qu'a partir de 1300K et 121 OK dans Ie cas de dioxyde de
carbone.
2.4.1.6 Les conditions de regeneration
Au cours du reformage. Ie catalyseur se desactive progressivement par depot de coke et
doit etre periodiquement regenere dans des conditions bien detenninees dont on doit tenir compte
lors de la conception du reacteur et du schema de precede.
La desactivation par coke est un phenomene tres lent et de ce fait difficile a etudier. La
tendance des hydrocarbures a former du coke est liee a leur basicite et ce sont effectivement les
aromatiques a structure condensee de haut poids moleculaire qui sont les plus basiques et les plus
adsorbes. En phase adsorbee, ces composes sont encore susceptibles de s'alkyler et Ie substituant
alkyle peut se cycliser pour augmenter Ie poids moleculaire de 1'aromatique de depart et donner
finalement Ie coke. La vitesse de desactivation par depot de coke depend de la nature du
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catalyseur, de la nature de la charge traitee et des conditions operatoires utilisees. La
desactivation est d'autant plus rapide que Ie poids moleculaire de la charge est eleve, la pression
d'hydrogene plus basse et la temperature plus elevee.
Parallelement a la desactivation par Ie coke, 11 peut exister d'autres types
d'empoisonnements irreversibles, tels les depots de metaux et des elements chlores et sulfures qui
attenuent 1'activite chimique du catalyseur ou obstment les pores: Ie plomb, 1'arsenic, Ie silicium,
Ie chlore et Ie souffre.
Au plan de la regeneration, les diverses causes de desactivation envisagees n'entrainent
pas les memes consequences. Les catalyseurs desactives par Ie coke peuvent etre regeneres en Ie
bmlant; les catalyseurs empoisonnes par les metaux, Ie souffre et Ie chlore ne peuvent etre
regeneres. L'operation de combustion du coke degage une tres grande quantite de chaleur. Cette
exothermicite tend a provoquer des elevations de temperature qu'il faut soigneusement controler
en tout point du lit catalytique. En effet des surchauffes, meme de courte duree, peuvent
endommager Ie catalyseur.
Les conditions de regeneration du catalyseur Ni-Mo02/Al203 ont ete rapportees par
plusieurs auteurs [Sampath, 1975; Parera et coll., 1989]. Us ont observe qu'au dela de 550°C,
1'oxyde de molybdene se vaporise et entrame une diminution de la surface specifique ainsi que la
resistance mecanique du catalyseur. Us ont suggere de controler 1'elevation de temperature en
operant la combustion sous faible pression partielle d'air que 1'on dilue par un fluide caloporteur:
vapeur d'eau ou azote. Apres avoir purge 1'unite par la vapeur d'eau ou 1'azote, on porte Ie lit
catalytique a 400°C, temperature a laquelle on commence 1'injection d'air; Ie debit de gaz inerte
est regle de fa9on a ne pas depasser 480°C.
Chacune des deux procedures, vapeur d'eau ou azote, presente des avantages ou des
inconvenients. L'operation en presence de vapeur est simple et facile a conduire mais dans
certaines conditions de temperature, les traitements prolonges a la vapeur peuvent faire evoluer
1'etat de cristallisation du support aluminique: il en resulte une perte de surface, une diminution
de 1'activite du catalyseur et une deterioration de ses proprietes mecaniques. Dans Ie cas
d'operations bien conduites, les catalyseurs peuvent neanmoins supporter cinq a dix regenerations
de ce type. La procedure a 1'azote prevoit egalement d'operer sous pression avec recirculation de
1'azote; 1'eau provenant de la combustion est condensee puis neutralisee. L'operation est plus
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delicate a conduire et probablement plus chere que la regeneration a la vapeur, mais elle menage
mieux Ie catalyseur et pose moins de problemes de pollution.
Si la desactivation est due au depot de metaux, on ne peut esperer restanrer completement
Ie catalyseur par une combustion qui n'extrait pas les metaux deposes: la duree des cycles
diminuera au fur et a mesure que progressera, d'un cycle a 1'autre , Ie depot des metaux; il faudra
changer Ie catalyseur avant que ce depot n'ait atteint Ie fond du lit catalytique.
Les resultats sur 1'effet de la temperature et de la pression lors de la combustion du coke
montrent qu'a 550°C, 1'elimination du coke est complete et 1'augmentation de la pression favorise
la combustion du coke depose sur la surface inteme du catalyseur [Parera, 1989].
2.4.1.7 Le conditionnement des metaux supportes
On distingue trois sortes de conditionnement couramment utilises dans la catalyse
heterogene: conditionnement thermique, chimique et a la vapeur d'eau.
Le conditionnement thermique consiste a elever la temperature du catalyseur au voisinage
de la temperature de reaction; cette operation necessite la presence d'un gaz caloporteur pour
eviter tout endommagement possible qui peut etre du a 1'exposition du catalyseur a une
temperature superieure a celle de calcination.
Le conditionnement a la vapeur d'eau peut augmenter Ie diametre des pores du catalyseurs
permettant 1'acces aux grosses molecules sur les pores. Cependant la resistance mecanique
diminue.
La reduction de 1'oxyde de nickel supporte est illustree sur la figure 2.13 et sur Ie tableau
2.4 [Bartholomew et coll., 1976]. Lorsqu'ils ont fait varier la temperature de reduction. Us ont
constate un parallelisme frappant entre la courbe de la quantite d'hydrogene chimisorbe et celle de
1'activite chimique. Us ont pu montre, par diffraction X, que la partie ascendante de la courbe
correspond a 1'apparition du nickel metallique car les raies de diffraction de 1'oxyde de nickel
disparaissent progressivement pour devenir pratiquement invisibles vers 450°C. De meme ils ont
pu verifier, par mesure de la grosseur des cristallites de nickel a partir de la largeur des raies de
diffraction, que la partie descendante de la courbe correspondait au frittage du nickel metallique.
Us ont conclu que Ie conditioimement par reduction augmente la concentration du nickel
metallique sur la surface catalytique et favorise la reaction d'hydrogenation.
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Figure 2.13 Influence de la temperature de reduction sur la dispersion du nickel
2.4.1.8 Influence de 1'oxygene sur ies metaux supportes
Lors de la calcination des metaux supportes, il y a formation des oxydes metalliques qui
sont des oxydes semi-conducteurs(NiO, ZnO etc..). L'etude de la chimisorption de 1'oxygene sur
les oxydes semi-conducteurs, permet de mieux comprendre leur comportement comme
catalyseurs dans maintes reactions.
On distingue les semi-conducteurs de type/? et de type n.
Les metaux qui peuvent former des oxydes p, caracterises par un transfert des charges positives,
sont ceux qui possedent plusieurs etats d'oxydation et que les oxydes correspondent a des formes
oxydees inferieures(Ni ,Co ,Cu ..) susceptibles de passer a un degre d'oxydation plus
eleve(Ni , Co , Cu ). Les oxydes n caracterises par une conductivite par transfert de charges
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negatives sont des oxydes de metaux ne possedant qu'une seule valence ou presents dans leur etat
d'oxydation Ie plus eleve possible(ZnO,Ti02,V205,Mo03,Fe203 ).
Pour un semi-conducteur de type p, NiO par exemple, 1'enrichissement en oxygene se
traduira stoechiometriquement par 1'equation suivante:
4Ni2+ + Oz->4Ni3+ +202-
L'incorporation d'une molecule d'oxygene dans Ie reseau de NiO sous forme d'ions 02~ entraine
1'apparition de 4 ions Ni ; chaque ion Ni possedant un exces de charge positive constitue en fait
un trou positif(figure 2.14); cecijustifie Ie fait que les oxydes de type p ont tendance a se gorger
d'oxygene jusqu'a recouvrement complet de la surface et favorisent 1'oxydation complete des
hydrocarbures en COz et H-fl [Le Page, 1978]. Le schema suivant presente 1'interaction entre Ie
metal et 1'oxygene:
M ^MOr^-MC^M-- 2M01^MOM
A 1 ! ;
-' '^ 1 t 1
Mx) 0° M/(LM M=0 M^M
••-6 ^ o'
Pour un semi-conducteur de type n , ZnO par exemple, 1'adsorption de 1'oxygene
provoque Ie transfert des electrons des sites electron-donneurs vers la molecule qui s'adsorbe en
donnant naissance a des especes telles que 0', 0 . La surface du solide tend done a se polariser
negativement et 1'adsorption de nouvelles molecules d'oxygene requiert de plus en plus d'energie
pour Ie transfert de nouveaux electrons vers la surface. L'adsorption d'oxygene sur un
semi-conducteur n s'autoinhibe rapidement au fur et a mesure que croit la quantite d'oxygene
adsorbee. Ce qui s' explique par la faible concentration des ions Zn et du zinc metal et par la
difficulte des electrons de se mouvoir contre Ie champ negatif des ions O'2. Par consequent ces














































Figure 2.14 Configuration electronique de semi-conducteur
2.4.2 Les oxydes
2.4.2.1 Generalites sur les oxydes
Les catalyseurs oxydes mixtes peuvent etre soit massiques, soit supportes. Le reformage
utilise Ie plus souvent des oxydes massiques ayant une stmcture definie et en particulier de
stmctures spinel et perovskite.
Les spinels doivent leur nom a I'espece mineralogique naturelle MgAl204. La majorite
repondent a la formule -type M M2 64 (AB204). Us ont une sti-ucture cubique dont chaque
maille contient 32 atomes d'oxygene et 64 sites tetraedriques et 32 sites octaedriques, dont
respectivement 8 et 16 seulement sont occupes. Le cation A est fortement lie dans la stmcture
spinelle et la rend moins reductible.
La figure 2.15 represente la structire cristalline de MgAl204, Ie magnesium occupant les
sites tetraedriques et 1'aluminium les sites octaedriques.
Les perovskites ont une stmcture de base cubique. La majorite des composes perovskites
ont pour formule generale AB03 et ont 1'arrangement atomique represente sur la figure 2.16.
•.. ©• 0°
Fig 2.15 Structure cristalline spinelle MgAl^O^
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Fig 2.16 Structure cristalline des perovskites
2.4.2.2 Methode de preparation
La preparation des oxydes se fait generalement par precipitation des solutions precurseurs.
Parmi les parametres importants de la precipitation on peut citer entre autres la concentration des
solutions. Ie pH, la temperature de precipitation. Ie mode et la regularite d'injection des solutions,
Ie temps et les conditions de murissement, Ie lavage, Ie sechage, la temperature et la duree de la
calculation finale.
Pour atteindre une precipitation simultanee et relativement homogene, deux techniques
peuvent etre utilisees:
a) la premiere technique , dite "coprecipitation instantanee" consiste a verser rapidement les
solutions precurseurs dans une solution NH40H diluee. Les conditions de la reaction, telles la
concentration des solutions et la temperature de reaction sont choisies au prealable compte tenu
de la solubilite et la dissociation des precurseurs utilises. Cette technique ne peut etre utilisee que
pour preparer des petites quantites de catalyseur; sinon 1'agitation n'est pas suffisante pour assurer
une coprecipitation instantanee.
b) la deuxieme technique (figure 2.17) est la coprecipitation a pH controle. Par cette methode, on
aboutit a des composes homogenes; car Ie pH reste constant tout au long de la reaction et
1'injection de deux solutions est reguliere et constante. cette methode est interessante lorsque 1'on
veut preparer des quantites relativement importantes de catalyseurs; cependant elle se revele
difficile a mettre en oeuvre pour preparer des petites quantites car il faut attendre d'atteindre un
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regime stable et regulier des injections pour bien controler Ie pH, ce qui necessite la manipulation


















180 °C. 20h /^La203. M^
^SUPPORT
700 °C. 2h
Fig.2.17 Methode de coprecipitation
2.4.3 Les zeolites
2.4.3.1 Nature et structure
Les zeolites sont des aluminosilicates cristallins qui existent a 1'etat naturel ou peuvent
etre synthetises en laboratoire. Leur stmcture(fig.2.18) est constituee par des enchainements
tridimensionnels des tetraedres de silice et d'alumine, ce reseau cristallin possede des pores de
geometric differente et d'un diametre allant de trois a dix angsfcroms. cette etroitesse des pores est
1'origine de 1'effet de tamisage des molecules qui peuvent entrer ou sortir du reseau
zeolitique(d'ou leur nom de tamis moleculaires). De plus, les diverses geometnes de ces pores
permettent d'influencer la formation des intermediaires et des produits finaux lors d'une reaction.
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OXYGENE Si ou At"
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Na
Figure 118 Structure chimique des aluminosilicates
Pour neutraliser la charge negative sur I'alumine tetraedrique, un cation ou un proton se
trouve a la surface de la zeolite. Ces cations ou protons influencent la structure et 1'activite
catalytique des zeolites. Les zeolites possedent differentes caracteristiques qui permettent de les
identifier et de les classer(tableau 2.5):
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Plus Ie rapport Si/Al est bas, plus la densite des sites cationiques ou acides est elevee. Une
zeolite presentant un rapport Si/Al bas(environ 1) a un caractere hydrophile du a 1'abondance
d'aluminium. Une zeolite presentant un rapport Si/Al eleve(de 30 a 1'infini) est plus hydrophobe
et plus resistante a 1'action des acides et des hautes temperatures.
Les zeolites se regroupent en trois categories:
- les zeolites a pores etroits, representees par Ie type A, dont Ie diametre peut varier de 3 a 5
angstroms selon la nature du cation present dans la zeolite.
- les zeolites a pores intermediaires, comme la zeolite ZSM-5 qui, avec son homologue ZSM-11,
forment la famille des zeolites pentasiles. Le diametre approximatif des ouvertures des pores est
de 6 aagstroms;
- les zeolites a pores larges, comme les zeolites X ou Y(zeolites synthetiques du type faujasite),





a. Sodalite : Les sommets du cubo-octaedre tronque
representent les sites occupes par les atomes
de silicium ou d'aluminium negatif ; les atomes
d'oxygene situes selon tes aretes ne sont pas
representes.
b. Faujasite.
c. Tamis moleculaire A.
Figure 2.19 Structure chimique des zeolites
2.4.3.2 Influence des cations sur la structure et 1'activite
L'inclusion des cations sur la structure de la zeolite peut modifier les proprietes chimiques
de la surface et les dimensions des pores, de cela decoule Ie changement de 1'activite et de la
selectivite du catalyseur. Par ailleurs la stabilite thermique de la zeolite peut aussi subir de
changement suite a la modification de la cristallinite due a 1'inclusion des cations.
II apparait que 1'inclusion de 1'antimoine dans la structure de HZSM-5, reduit Ie diameti'e
des pores du catalyseur [Chen, 1978]; par centre les etudes sur la cristallinite du catalyseur
Sb-HZSM-5 par microscopic electronique a balayage [keading, 1979], ont montre qu'apres
modification, la structure du catalyseur n'a pas subi un grand changement; toute cause probable
au changement de 1'activite du catalyseur serait 1'interaction entre 1'oxyde d'antimoine et les sites
acides de la surface catalytique.
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Une autre etude [Li Guo, 1988] a montre que 1'antimoine constitue un poison pour les
sites acides bronsted; avec 1'augmentation de la concentration de 1'antimoine dans la composition
du catalyseur, les sites acides B diminuent et les sites acides L ne subissent pas un grand
changement.
La modification de la structure de la zeolite par P, B, Mg, Zn, Cu a fait objet des
plusieurs etudes [Wu Zi Nan, 1983; Kaliaguine, 1988; Yang Wei, 1988]. Us ont observe une
reduction de diametre de pores due a la formation de 1'oxyde de magnesium ou de bore. Le zinc
augmente Ie pouvoir deshydrogenatif du catalyseur, cependant Ie catalyseur modifie par Ie zinc
est caracterise par une desactivation rapide due au depot du coke. Par ailleurs, Kaliagnine a
observe que Ie phosphore constitue un poison pour les sites acides forts; Yang Wei a trouve que








La figure 2.20 represente la nature des sites acides dans la zeolite modifiee
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2.4.3.3 Influence du ratio Si/Al sur I'activite de la zeolite
L'activite et 1'acidite de la zeolite diminue avec 1'augmentation du ratio Si/Al. L'etude par
thermogravimetrie DTG a montre que les sites acides B et L de la zeolite diminuent avec
1'augmentation du ratio Si/Al [Qin ying Shi, 1988].
Le ratio Si/Al a aussi un effet sur Ie depot du coke [Liu Qin Xiang, 1988]. Pour la zeolite
ayant un ratio variant entre 30 a 80, Ie depot est insignifiant a des temperatures relativement
faibles(300-600°C); a une temperature superieure ou egale a 600°C, Ie depot augmente
considerablement. Pour la zeolite de ratio Si/Al variant entre 140-200, Ie depot de coke est
important entire 300 et 600°C, et plus insignifiant a une temperature superieure a 600°C. Quand Ie
ratio augmente, 1'acidite diminue par consequent les sites acides responsables du craquage
diminuent, d'ou une diminution considerable du depot de coke.
2.4.3.4 Influence du traitement de la zeolite par la vapeur d'eau
Le traitement de la zeolite par la vapeur d'eau influence souvent 1'acidite de la surface et la
structure des pores. Le changement de la structure et de 1'acidite de la zeolite dependent des
conditions du traitement [Song Dan, 1985]. Quand la temperature de la vapeur est inferieure a
300 C, les sites acides ne subissent pas un grand changement; a partir de 600°C, les sites acides
diminuent considerablement. L'etude par diffraction des rayons X, infrarouge et TPD ont montre
Ie changement de la structure cristalline de HZSM-5 soumis a un traitement a la vapeur d'eau a
une temperature de 750°C. La precipitation de I'aluminium sous forme d'hydroxyde d'aluminium
est la cause du changement de la structure.
L'analyse du catalyseur Mg-ZSM-5 soumis a un traitement a la vapeur chauffee entre 450
et 900°C a ete rapportee [Yan, 1988]. Les methodes de caracterisation utilisees sont Ie TPD, IR,
ESCA, XRD. Le resultat montre que la destruction de la stmcture cristalline commence a partir
de 700°C; a 900°C la desti^iction est complete.
La nature de groupes hydroxyles presents sur la surface de la zeolite a ete determinee par
une analyse infrarouge(IR). Us existent deux types de groupes hydroxyles: Ie groupe dont
1'intensite du pic est situe a 3740 cm correspond au groupe silanol (SiOH); 1'intensite du pic
situe a 3610 cm correspond au groupe Si-OH-Al, ce demier est responsable de 1'acidite du
catalyseur [Derouane, 1988].
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2.5 Cinetique de reformage des hydrocarbures
Dans cette partie nous aliens aborder 1'etude bibliographique sur la cinetique de
decomposition des aromatiques polycycliques et polychlores et d'autre part les hydrocarbures
paraffmiques et olefmiques(methane, ethylene) qui sont des produits intermediaires issus de la
decomposition du noyau aromatique.
Dans Ie cas des aromatiques, la cinetique de decomposition des aromatiques en presence
d'hydrogene et d'oxygene a fait 1'objet de plusieurs etudes [Shelstad et coll., 1960; Ting Chia
Huang, 1995]; cependant les donnees sur la cinetique de refomiage a la vapeur sont inexistantes.
II faut noter que 1'importance de 1'etude cinetique en presence d'hydrogene et d'oxygene, reside
sur Ie fait qu'ils sont presents dans Ie gaz issu du gazogene. Leur presence peut influencer la
vitesse globale de reaction et la nature des produits finaux.
L'oxydation du naphtalene, en presence du catalyseur V^O^, a ete effectuee dans une
gamme de temperature de 375°C a 400°C [De Maria et coll., I960]. Les resultats montrent que la
reaction suit une cinetique de premier ordre par rapport au naphtalene et a 1'oxygene. Un modele















-^(pCp) = -k2p2CNCo, -k3p2CQCo, +k4p2CpCo, [2-5]
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Selon cette etude, il apparait que Ie produit principal de 1'oxydation du naphtalene est 1' anhydride
maleique(85%) et que 1'oxydation vers Ie CO et Ie €03 correspond a 15%. Le fait que k5 et k^
n'apparaissent pas dans les equations cinetiques, indique que k5 et kgtendent vers 0.
La cinetique d'hydrogenation du naphtalene en presence du catalyseur Pt/Al203 a ete
etudiee dans une gamme de temperature variant de 473 a 533 °C [Ting-Chia, 1995]. Le modele





Les equations cinetiques representant ce modele sont les suivantes:
dXN
dt kiX1^-N
~dt = 2XT + k3XT ~ klxN
^ = k2XT + k_4XTD - k4XCD
-dXi





Selon ce modele la reaction suit une cinetique de premier ordre par rapport au naphtalene et a
1'hydrogene. Par ailleurs 1'hydrogenation augmente avec 1'elevation de la temperature et de la
pression partielle de 1'hydrogene.
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Le reformage a la vapeur de 1'ethane, en presence du catalyseur a base du nickel, a ete
rapportee [Rostrup-Nielsen, 1973]. Les conditions dans lesquelles 1'etude a ete effectuee, sont les
suivantes: temperature de reaction allant dans une gamme de 650 a 850°C; Ie ratio molaire
H20/ethane=8; Ie temps de residence variant entre 0.21 a 1.4s; et sous pression atmospherique. La
reaction globale consiste a une scission des hydrocarbures
CnHm+nH20-^nCO+(ji+mjH2 [2-10]
suivie d'un etablissement d'equilibre selon les equations suivantes:
CO + H20 <=> C02 + N2 [2-11]
CO + 3H2 <?=> CH4 + H20 [2-12]
En considerant Sl et S2 etant respectivement les sites vacants sur la surface de nickel et sur Ie
support. Us ont propose Ie mecanisme suivant:
C2H6+2Si<^(Si)2-C2Hz+6^ZH2 [2-13]




Le taux global de reaction correspond a 1'expression suivante:
, 1-2m -p2(n-m) p2(m-n) ^_-
r=KnrC2H6~-rH20 '-rH'2 L^-J
Dans cette expression : 0^ m ^ 1, et 0<: n ^ 1.
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Selon cette etide, la cinetique est influencee par la composition du catalyseur. L'activite
specifique est tres basse quand les alcalins sont presents; a titre d'exemple 1'addition du potassium
fait decrottre 1'ordre de reaction par rapport a la vapeur. Par ailleurs la nature du support joue
aussi un role majeur dans la cinetique. Lorsque 1'oxyde de magnesium est utilise comme support
1'ordre de reaction est negatif(-0.5) et dans Ie cas de 1'oxyde d' aluminium, 1'ordre de reaction varie
de 0 a 1. Les auteurs ont attribue cette difference a la capacite du support d'activer la vapeur
d'eau.
La cinetique du reformage du methane par la vapeur, en presence du nickel, a ete
rapportee [Steel et coll., 1973]. La gamme de temperature de reaction varie de 773 a 953K; Ie
ratio molaire HsO/CH, =3.5 et Ie temps de residence varie de 0.5 a 1 sec.
La reaction de reformage est representee par 1'equation suivante:
CH4+H20=C02+H2 [2-19]
Par la reaction du transfert du gaz a 1'eau, Ie CO peut reagir avec 1'eau pour former Ie COz.
CO + HzO = C02 + H^ (W.G.S.R) [2-20]
La cinetique de reaction implique 1'adsorption du methane qui constitie 1'etape limitante
de la reaction. Un mecanisme, represente sur Ie schema suivant, a ete propose:
















L'expression du taux global du reformage du methane correspond a 1'equation ci-dessous:
'•==dtw=kp£HA [2-21]
Selon cette etude, la reaction suit une cinetique de premier ordre par rapport au methane et a la
vapeur d'eau.
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CHAPITRE 3 REFORMAGE A LA VAPEUR DU NAPHTALENE
" Iln'y a pas de route roy ale pour la science, seuls ceux qui gravissent Ie
long du chemin de montagne peuvent esperer atteindre Ie sommet".
KarlMarxri819-1883t
3.1 Introduction
L'etude fondamentale du reformage a la vapeur du naphtalene peut avoir diverses
applications dans la valorisation des fractions des aromatiques lourdes issus du craquage
catalytique, aussi bien que dans la destruction des HAPs presents dans Ie gaz issu de traitement
thermique de la biomasse.
Parmi les composes aromatiques contenus dans les precedes cites ci-haut, Ie compose du
type naphtalene est Ie plus refractaire; ceci explique Ie choix du naphtalene comme modele
representatif des composes aromatiques polycycliques.
La valorisation des fractions lourdes des aromatiques, telles que les huiles issues du
craquage catalytique, est un probleme important en raffinage de petrole. Ces fractions donnent
un gaz pauvre du a une teneur elevee en hydrocarbures aromatiques. Les methodes utilisees pour
leur valorisation sont 1'hydrogenation et 1'hydrocraquage; cependant ces traitements sont
caracterises par une forte consommation d'hydrogene, d'ou 1'importance d'etudier Ie reformage du
naphtalene a la vapeur afin d'utiliser 1'eau en remplacement de 1'hydrogene dans Ie procede de
valorisation des huiles du craquage catalytique.
Lors du traitement de gaz issu de la gazeification de la biomasse, 1'etude sur Ie reformage
a la vapeur du naphtalene nous permettra:
- de determine! les conditions optimales d'operations pour la destruction et la conversion des
goudrons en monoxyde de carbone et hydrogene ;
- de trouver la correlation entre les parametres choisis et 1'activite catal^ique;
- de selectionner Ie catalyseur Ie plus actifpour la conversion selective de ces composes.
3.2 Analyse thermodynamique de la conversion
Le reformage a vapeur du naphtalene est une reaction endothermique qui se produit avec
augmentation du nombre de molecules ; elle est done thermodynamiquement favorisee par une
elevation de la temperature et un abaissement de la pression. Cette analyse ne repose pas sur un
calcul thermodynamique en vue d'expliquer les reactions du reformage. Nous avons seulement
tenu compte des caracteristiques du catalyseur et des conditions d'operation mentionnees dans la
litterat.ire [Steel et al., 1973] pour identifier les reactions secondaires qui peuvent influencer Ie
rendement du gaz.
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Les diverses reactions auxquelles peuvent donner lieu Ie refonnage a la vapeur du
naphtalene sont les suivantes :
CioHg + 10H20 -> 10CO + 14H2
C ioHg + 4H20 -> Benz6ne + 4CO + 5H2
CioHg+3H20-» Tolu6ne+3CO+3H2
Tolu^ne ->• Benz^ne + C + H^




























Les reactions [3-1], [3-2], [3-3] sont peu importantes a basse temperature ; elles peuvent
se produire en presence des catalyseurs bifonctionnels constitues par un metal hydrogenant
depose sur un support acide(alumine ou silice-alumine). Les reactions [3-4], [3-8], [3-11] sont
favorisees par une elevation de temperature ; elles sont catalysees par 1'acidite du catalyseur ou du
support. Ces reactions pourront etre evitees en utilisant un exces d'eau et en choisissant de
support mains acide. La reaction [3-5] se produit surtout en phase vapeur ; elle est favorisee par
une elevation de temperature et catalysee par les metaux du groupe VIII. Quant a la reaction [3-6]
; elle est aussi favorisee par une elevation de temperature et la presence des alcalins.
59
3.3 Montage et procedure experimentale











































Figure 3.1 Unite de reformage
Le naphtalene est tout d'abord chauffe a 120°C avant d'etre, selon un debit determine.
pompe jusqu'au melangeur. L'eau, selon un debit determine, passe d'abord a travers une boucle
plongee dans Ie bain de sel chaud avant de renconti-er Ie naphtalene au melangeur. Le melange
passe ensuite a travers deux autres boucles du bain de sel qui constituent Ie prechauffeur d'ou Ie
melange sortira chauffe a approximativement 450°C. Puis Ie melange prechauffe entre dans Ie
reacteur.
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Le reacteur est un tube d'acier inoxydable de 55 cm de long et 2.54 cm de diametre
interieur. II est chauffe par un four electrique connecte a un controleur de temperature. La
temperature du lit catalytique est mesuree par Ie thennocouple T4. Les produits sortant du reacteur
sont refroidis dans deux condenseurs places en serie ou sont recuperes Ie naphtalene
non-transforme, les produits liquides et 1'eau.
Les produits gazeux non-condensables qui sont constitues des hydrocarbures €1-03, du
monoxyde de carbone, du dioxyde de carbone et de 1'hydrogene passent a travers un filtre avant
de passer par un compteur a gaz sec ou Ie volume du gaz produit est enregistre ; Ie gaz passera
ensuite dans un echantillonneur pour etre ensuite rejete dans 1'atmosphere.
La chromatographie en phase gazeuse est utilisee pour analyser les produits gazeux. L'hydrogene
est analyse dans la colonne contenant du tamis moleculaire. Les hydrocarbures C^C^ Ie CO et Ie
C02 sont analyses dans la colonne contenant du Porapak-Q. Les details sur 1'analyse de gaz par
chromatographie en phase gazeuse seront presente au chapitre 6.
II est a noter que 1'azote est utilise pendant Ie conditionnement du catalyseur. Son
utilisation permet aussi de purger Ie montage de 1'oxygene. La duree de reaction pour chaque test
est de 2 heures et un bilan moyen de matiere est etabli. Pour evaluer la performance du catalyseur
durant chaque test realise, nous avons retenu quelques criteres, notamment, la conversion du
naphtalene. Ie rendement total du gaz. Ie depot de coke par heure, la perte de poids du catalyseur
apres reaction, et la distribution de produits gazeux.
La conversion est defmie comme la fraction X de naphtalene transformee
-0 T,ff
X(%) = MFJo x 10° [3-12]
expression dans laquelle, M°r, M\, sont les masses du naphtalene a 1'entree et a la sortie du
reacteur.




Le depot de coke est obtenu par la difference de masses entre Ie catalyseur apres reaction et Ie
catalyseur frais. Apres chaque test, un bilan de matiere (annexe 2) est etabli pour nous assurer de
1'etancheite du systeme et d'autre part pour prouver que les resultats obtenus sont significatifs.
3.4 Reformage sur 1c catalyseur commercial UCI(GB-98)
3.4.1 Effet du ratio molaire HzO/CioHg
La serie de tests sur 1'effet du ratio molaire a ete realisee dans les conditions suivantes :
temperature de reaction, 750°C ; temps de residence, 0.8s ; duree de reaction, 2 heures et sous
pression atmospherique. Ces conditions correspondent a celles rapportees dans la bibliographic
[Rostmp et cool., 1973; Steel et coll., 1973].
Les figures 3.2, 3.3, 3.4 donnent la distribution de produits gazeux, la conversion du
naphtalene, Ie rendement du gaz, la perte de poids du catalyseur et la cokefaction en fonction du
ratio molaire HzO/CioHg. On observe sur la figure 3.2 que la selectivite en monoxyde de carbone
passe de 20% a 10% lorsqu'on fait varier Ie ratio HzO/CioHg de 10 a 20 ; par centre la selectivite
du dioxyde passe de 13% a 19% ; la selectivite en hydrogene croit legerement tandis que Ie
methane atteint 5% quand Ie ratio est de 10 ; pour Ie ratio superieur a 10, la selectivite en methane
est inferieure a 2%. La baisse de la selectivite en CO au profit de celle en COz est liee a 1'exces
d'eau qui reagit avec Ie CO selon la reaction ;
CO + H^O <=> COz + Hz [3-14]
La figure 3.3 indique un point maximal de la conversion et du rendement pour un ratio de
16 ; lorsqu'on continue d'augmenter Ie ratio, la conversion decroit legerement. Une observation
similaire a ete rapportee dans 1'etude effectuee par Bakhshi [1984]. II a observe une diminution de
la conversion des goudrons avec 1'augmentation de la vapeur. II a conclu qu'a haute pression de la
vapeur, une fraction des sites actifs du catalyseur est occupee par les molecules d'eau entrainant
ainsi la chute de la conversion.
On peut encore observer sur la figure 3.4, une diminution de coke et un accroissement de
perte en poids du catalyseur avec 1'augmentation de la vapeur. La perte en poids du catalyseur est
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due au manque de resistance mecanique et thermique du support de silice dans les conditions
d'operation impliquant une haute pression de la vapeur et haute temperature.
La baisse de la formation du coke est liee a 1'exces de 1'eau qui contribue a 1'elimination partielle
de depot de coke selon Aznar et coll. [1993]:
coke+H20==> H2+CO+C02+CH4 [3-14]
Chauvel et coll. [1980] ont mis en evidence Ie role de la vapeur dans Ie vapocraquage des
hydrocarbures. Us ont observe que la vapeur d'eau diminue la pression partielle des hydrocarbures
dans la charge. Cette dilution reduira la vitesse de 1'ensemble des reactions mais surtout de celles
qui sont les plus sensibles a la concentration, les reactions secondaires de condensation
d'aromatiques et de polymerisation des olefines.
La baisse de depot de coke est aussi liee aux reactions suivantes :
C^+HzO^ CO+H2 [3-15]
G(,) + 2^0 ^ C02+2H2 [3-16]
2C(,) + 2H200 CH4 + C02 [3-17]
C^+C02 <->2CO [3-18]
Cette observation a ete confirmee par Pearce [1981] qui a observe une diminution de coke
et une augmentation de duree de vie du catalyseur suite a la vapeur d'eau qui empeche la
desactivation par Ie coke. Le ratio molaire de 16 a ete selectionne pour effectuer I'etide sur 1'effet
de la temperature.
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Fig 3.4 Coke etperte depoids enfonction du ratio molaire
3.4.2 Effet de la temperature de reaction
La serie de tests sur 1'effet de la temperature de reaction a ete realisee dans les conditions
suivantes : pression atmospherique, ratio molaire=16, duree de reaction 2 heures et un temps de
residence = 0.8 sec. Les resultats obtenus sont indiques dans les figures 3.5 et 3.6.
Quand on fait varier la temperature de 600 a 850°C, la conversion du naphtalene passe de
38% a 98% (fig 3.5) ; Ie reformage a vapeur etant globalement endothermique, il est favorise par
1'elevation de la temperature.
On observe sur la figure 3.6 qu'en augmentant la temperature, la selectivite en monoxyde
de carbone croit tandis que contre celle en COz decroit. L'augmentation du CO est liee au
reformage des hydrocarbures, issus de la decomposition du naphtalene, selon les reactions :
C^n^ + nHzO ^> nCO + (2n+l)H2




La baisse de COz peut etre liee au reformage du methane par Ie dioxyde de carbone suivant la
reaction:
CH4 + C020 2CO + 2Hs [3-22]
Cette reaction est thermodynamiquement favorisee a partir de 913K [Gadalla et coll., 1989].
Cette observation peut etre confirmee par la selectivite en methane qui decroit avec
1'augmentation de la temperature (fig 3.6).
L'augmentation du depot de coke observe sur la figure 3.7 peut etre due a la condensation
en phase gazeuse des aromatiques suivant Ie schema de la figure 2.12 ; d'autre part, certaines
reactions de formation de coke peuvent avoir lieu sur la surface catalytique, notamment:
2CO<=>C02 + C [3-23]
CH4<=>C+2H2 [3-24]
II est cependant important de relever 1'equivoque, de baisse de depot de coke avec
1'elevation de la temperature de reaction, observe par certains auteurs [Rostmp et coll., 1989;
Bemado et coll., 1984]. Rostrup et Nielsen ont trouve que la formation du coke diminue avec
1'elevation de la temperature. Cette diminution est due a la gazeification du coke par la vapeur. Us
ont conclu qu'a haute temperature Ie taux de gazeification du coke est superieur a son taux de
formation.
Cette observation contradictoire a nos resultats, nous 1'attribuons aux conditions
d'operation et la stmcture moleculaire des hydrocarbures a reformer. Quand il s'agit des
hydrocarbures paraffiniques, a titre d'exemple Ie reformage du methane dont il est question dans
la litterature mentionnee ci-haut. Ie coke forme (CH4= C+lHz) peut etre facilement gazeifie
(C+H20= CO+H2 ). Quand il s'agit des aromatiques polycycliques. Ie coke forme est constitue a
80% des macromolecules condensees de haut poids moleculaire [Wang Ren et coll.,1987]. Ce
coke est plus lourd et difficile a gazeifier ; ceci nous amene a conclure qu'a haute temperature. Ie
taux de gazeification du coke, issu des hydrocarbures aromatiques, est inferieur a son taux de
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formation. Ceci pourquoi Ie coke augmente avec 1'elevation de la temperature. Une observation
similaire a ete rapportee dans une etude sur Ie reformage de goudrons issu de la gazeification des
residus lignocellulosiques[Corella et coll., 1990].
La perte de poids observee sur la figure 3.7 serait attribuee a la faible resistance
mecanique de silice en presence de la vapeur chauffee a haute temperature(>600°C).
Sur base de conversion et de depot de coke, nous avons selectionne la temperatire de
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Fig 3.7 Coke etperte depoids enfonction de la temperature de reaction
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3.4.3 Activite catalytique en fonction du temps de residence
Le tableau 3.1 et les figures 3.8 et 3.9 donnent les resultats de 1'activite catalytique en
fonction du temps de residence. Les tests ont ete realises a 750°C, avec un ratio molaire de 16 ; la
duree de reaction est de 2 heures. La vitesse massique du naphtalene par heure (MHSV), la
vitesse spatiale du gaz par heure(GHSV) et Ie temps de residence apparent en supposant que tout
Ie lit est disponible a 1'ecoulement (9) sont definis comme suit:




Le temps de residence reel peut etre calcule en trouvant Ie volume reel du lit selon sa
porosite.
Vol.^el = Vol-app x s (porosite) [3-28]
s=l-^ [3-29]
La densite du lit (p^) = ^-^ [3-30]
' -lit
La densite de particule(pp )= ^-t- [3-31]
•p
Mp et Vp correspondent a la masse moyenne et au volume moyen des pastilles utilisees. Pour 5
pastilles choisies, Mp= 0.027g et Vp= 16.3 mm3(diametre ; 2mm et longueur myenne: 5.2 cm). La
densite de pastille equivaut a 0.027g/16.3 mm . Lorsque les debits du naphtalene et de 1'eau sont
respectivement de 0.5 g/min et 1.13 g/min; a 750°C, Ie debit du gaz correspond:
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Vol.,
Debit du gaz (a T,P)= ~~6^s 30 67
L128 ' 186^8 1x0.082 x
1023 _^cL
^T~^h





L'activite catalytique en fonction de temps de residence et les resultats de differents calculs sur la
porosite du lit sont presentes sur Ie tableau 3.1.






































































































































Quand on varie Ie temps de residence entre 0.31 a 0.82s, on observe sur la figure 3.8 que
la selectivite en hydrogene et en COz est relativement constante ; Ie CO croit legerement entre
0.31-0.55s, et reste relativement constant entre 0.55-0.85s. Le methane decroit legerement de
1'ordre de 2%.
Sur la figure 3.9, on observe une augmentation de la conversion avec Ie temps de
residence ; lorsque Ie temps de residence est superieur ou egal a 0.6s la conversion atteint 100%,
par centre Ie depot de coke (flg.3.10) augmente de 1'ordre de 4% entre 0.65s -0.82s ; plus on
augmente Ie temps de residence, plus les reactions consecutives de formation de coke se
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Fig 3.8 Produits gazeux enfonction du temps de residence
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Fig 3.9 Effet du temps de residence sur la conversion du naphtalene et Ie depot de coke
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Figure 3.10 Coke etperte enpoids enfonction du temps de residence
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3.4.4 Reproductibilite des resultats
Apres 1'etide sur les effets du ratio molaire, temperature de reaction, et du temps de
residence, nous avons optimise les conditions d'operation pour Ie reformage a vapeur du
naphtalene. Avec un ratio molaire de 16, une temperature de 750°C et un temps de residence de
0.55sec, la conversion du naphtalene atteint 98.2% et Ie rendement total du gaz est de 75%.
Pour verifier la reproductibilite de ces resultats, nous avons repris cette experience ; la
comparaison entre les deux tests est presente dans Ie tableau 3.2. On peut observer sur Ie tableau
3.2 que dans les conditions optimisees, 1'activite catalytique globale ne change pas malgre les
dates differentes de realisation de tests.































3.4.5 Etude de duree de vie du catalyseur GB-98
L'etude de duree de vie du catalyseur a ete realisee dans les conditions d'operation
suivantes: temperature de reaction: 75 0°C; temps de residence: 0.55s; ratio molaire H^O/CioHg de
16.
Dans chaque intervalle de 4 heures de reaction, la conversion du naphtalene et Ie
rendement total en gaz ont ete calcules ; un bilan de carbone a ete etabli pour permettre de
calculer Ie rendement du coke qu'on a defini par la fraction Ycoke-
M? - Mr - M;Ycoke(o/o)=lvlr-TJo-lvlgazxlOO
.r
[3-33]
Les figures 3.11 et 3.12 montrent 1'activite catalytique en fonction de la duree de reaction.
On peut observer sur la figure 3.11 que la selectivite en hydrogene croit legerement, de 1'ordre de
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3%. Cette augmentation est liee a la baisse de la selectivite en methane qui se transforme en coke
et hydrogene selon la reaction ;
CH. -> C+2H. [3-34]
La figure 3.12 mont-e que la conversion du naphtalene est de 100% durant les 22 heures de tests,
cependant on peut noter une diminution du rendement total du gaz et une augmentation de depot
de coke. On a aussi observe qu'apres 22 heures de reaction, Ie catalyseur a perdu 35% de son
poids original.
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Fig 3.12 conversion, coke et rendement du gaz enfonction de duree de vie
3.4.6 Conclusion
- L'augmentation de la vapeur d'eau empeche la formation de coke. Cependant elle
defavorise la selectivite en monoxyde de carbone.
- L'elevation de la temperature favorise la conversion du naphtalene et Ie depot de coke.
- L'augmentation du temps de residence favorise la conversion du naphtalene, cependant
Ie depot de coke est considerable quand Ie temps de residence depasse 0.55s. La variation du
temps de residence affecte peu la distribution des produits gazeux.
- Les conditions optimisees durant cette etude sont les suivantes: ratio molaire=16,
temperature de reaction=750°C, temps de residence 0.55s. Dans ces conditions la conversion du
naphtalene est de 98.3% et Ie rendement du gaz est de 75%.
- Le depot de coke sur la surface du catalyseur et la perte en poids du catalyseur
constituent les deux principales raisons de la baisse du rendement de gaz durant 1'etude de duree
de vie. La duree de vie du catalyseur GB-98 est de 22 heures et les resultats de cette etude sont
reproductibles.
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3.5 Reformage du naphtalene sur les catalyseurs a base d'alumine
Lors de la determination de 1'activite catalytique du catalyseur commercial GB-98, nous
avons optimise trois parametres d'operation, notamment, la temperature de reaction, Ie temps de
residence et Ie ratio molaire vapeur/naphtalene. Nous avons observe une degradation totale du
naphtalene, cependant Ie catalyseur GB-98 presente des limites suivantes:
- la duree de vie est courte(pas plus de 22 heures);
- Ie support de silice ne presente pas une bonne stabilite mecanique et thennique.
En considerant les defaillances du catalyseur GB-98 pour cette application precise, nous
ne pouvons pas envisager son utilisation a 1'echelle pilote ou industrielle, d'ou la necessite:
- d'ameliorer la stabilite mecanique et thermique du catalyseur ;
- de diminuer Ie depot de coke;
- d'augmenter la duree de vie du catalyseur.
Une approche des solutions afin d'atteindre ces objectifs est la mise au point d'un nouveau
catalyseur pouvant rendre plus efficace Ie reformage a vapeur des goudrons presents dans Ie gaz
issu de 1'incineration, la gazeification et la pyrolyse de la biomasse.
La methodologie utilisee lors de cette deuxieme partie de notre etude a ete axee sur les
points suivants:
- 1'etide de la teneur en nickel;
- 1'etude de la temperature de calculation;
- la stabilisation du support d'alumine;
- 1'etude de la teneur en chrome;
- 1'influence des diametres des particules;
- 1'etude de la duree de vie du catalyseur ;
- 1'etude de la regeneration du catalyseur.
Les conditions d'operation, de tests catalytiques realises durant cette etude, sont les
conditions optimisees dans la premiere partie, a savoir, la temperature de reaction 750°C, Ie ratio
molaire de 16 et Ie temps de residence=0.55 sec.
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3.5.1 Activite catalytique en fonction de la teneur en nickel
Nous avons prepare 4 catalyseurs contenant respectivement 5, 10, 15 et 20% de nickel
impregne sur un support d'alumine. Ces catalyseurs ont ete calcines a 800°C pendant 6 heures et
ensuite testes dans les conditions optimales.
Les courbes des figures 3.13 et 3.14 donnent la conversion, Ie rendement en gaz et la
distribution des produits gazeux en fonction de la teneur en nickel.
Sur la figure 3.13, on observe un point optimal de la conversion du naphtalene et du
rendement du gaz lorsque Ie nickel atteint 15%. Quand on continue d'augmenter la teneur, la
conversion et Ie rendement diminuent. Cette chute de conversion peut etre liee au faible taux de
dispersion de nickel sur la surface catalytique. L'etude de Bartholomew [1976], sur la dispersion
de sites en fonction de la teneur en nickel, peut confirmer cette hypothese.


















La selectivite en hydrogene, en monoxyde et en dioxyde de carbone augmentent avec la teneur
en nickel et atteignent aussi un maximum a 15%. Quand la teneur est superieure a 15%, on
observe une baisse de selectivite de ces composes. Ces resultats confirment que 1'activite
catalytique du nickel impregne sur un support depend d'une teneur optimale de 1'agent actif sur la
surface catalytique.
Les hydrocarbures €2-04 n'ont pas ete detectes parmi les produits gazeux ; on peut deduire
que ces hydrocarbures constituent des produits intermediaires qui sont reformes par la vapeur en
CO et COz.
Le depot de coke augmente avec la teneur de 1'agent actif (fig.3.15); plus la teneur
augmente, plus Ie taux de dispersion et la capacite du reformage diminuent. Les hydrocarbures ne
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trouvant pas des sites disponibles pour etre reformees, trainent sur la surface catalytique et
evoluent vers les reactions qui produisent Ie coke. Cette observation converge avec celle de




Fig 3.13 Conversion et rendement enfonction de teneur en nickel
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Figure 3.15 Cokef action enfonction de la teneur en nickel
3.5.2 Effet de la temperature de calcination
Le catalyseur BD-08, ayant une teneur en nickel de 15%, a ete selectionne pour etudier
1'effet de la temperature de calcination sur 1'activite catalytique. En variant la temperature de
calcination, nous envisageons augmenter la conversion naphtalene et diminuer Ie depot du coke
observe lors du test sur Ie catalyseur BD-08 (X%=82, depot de coke=3,6g/h).
Nous avons impregne 15% de nickel sur un support d'alumine et ensuite calcine a
differentes temperatures (500-800°C). Ces catalyseurs ont ete testes dans les conditions optimales
d'operation.
Les courbes de la figure 3.16 donnent la conversion du naphtalene et Ie rendement en gaz
en fonction de la temperature de calculation. Pour les catalyseurs calcines entre 500 et 600°C, la
conversion atteint 100%, Ie rendement en gaz est superieur a 95%. Quand la temperature de
calcination atteint 800°C, On observe une baisse de conversion (82%) et du rendement en gaz
(70%).
La figure 3.17 montre une augmentation du depot de coke et une diminution de perte de
poids avec la temperature de calcination. L'influence de la temperat-ire de calcination sur
1'activite catalytique est liee a la formation de spinel. Le NiO, present sur la surface catalytique,
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interagit selon la temperat.ire, avec Ie support pour former une structure stable de spinel NiAl204
dont la presence au sein du catalyseur augmente sa resistance mecanique d'ou la diminution de la
perte en poids.
La temperature de calcination a aussi une influence sur les sites catalytiques ; Ie
remplacement d'une partie de 1'oxyde de nickel par Ie spinel provoque une diminution de sites
responsables du craquage et reformage, consequemment une baisse de conversion au profit des
reactions secondaires de formation de coke. Ces observations ont ete aussi rapportees par certains
auteurs [Andrew, 1976; Bartholomew, 1980].
La figure 3.18 donne la distribution des produits gazeux en fonction de la temperature de
calculation. On observe une baisse de la selectivite en hydrogene et CO; Ie COz est relativement
constant. Pour les catalyseurs calcines entre 500 et 650°C, Ie methane est completement reforme;
quand la temperature de calculation augmente(700-800°C), Ie methane atteint 3.5% a 800°C. Ces
resultats peuvent confinner que les catalyseurs calcines entre 500 et 600°C possedent une forte
capacite de craquage et de reformage due a la coexistence des sites Ni2+, NiO, et des groupes
hydroxyles OH qui sont affectes par 1'elevation de la temperature.
Apres cette serie de tests, un contraste ressort entre la conversion et la perte en poids ; Ie
catalyseur calcine a 500°C a la conversion la plus elevee(99,7%), cependant il est Ie mains
resistant a l'ecrasement(23% de perte de poids).
Nous avons selectionne ce catalyseur ci-haut pour etudier 1'effet de stabilisation du
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Fig.3.16 Conversion et rendement enfonction de la temperature de calcination
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Fig.3.18 Produits gazeux enfonction de la temperature de calcination
3.5.3 Effet du traitement thermique du support Al203/]\ig0
Dans Ie but d'augmenter la resistance mecanique et thermique du catalyseur, nous avons
melange Palumine et 1'oxyde de magnesium dans une proportion massique de 60 et 25% de la
composition totale du catalyseur. Le melange a ete ensuite calcine sous differentes
temperatures(850, 800, 750,et 650°C). Pour suivre 1'evolution de la structure spinelle MgAl204,
1'etude par diffraction ray on X de ces melanges sera abordee au chapiti-e 5.
Les 4 supports stabilises ont servi pour preparer 4 catalyseurs contenant 15% de nickel ;
ces catalyseurs ont ete calcines a 600°C pendant 6 heures et ont ete testes dans les conditions
d'operation optimisees.
Les figures 3.19, 3.20 et 3.21 montrent la conversion. Ie rendement, la perte de poids du
catalyseur. Ie depot de coke et la distribution de produits gazeux en fonction de la temperature de
traitement des oxydes mixtes(Al203+MgO). On observe que Ie traitement de 1'alumine par 1'oxyde
de magnesium influence principalement les deux points suivants:
- au niveau de Pactivite catalytique, la conversion diminue avec 1'augmentation de la temperature
de traitement des oxydes. La conversion passe de 99% a 88% quand la temperature varie de 650 a
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850°C(fig.3.19). Cette diminution peut etre liee a la formation d'une phase spinelle (MgAl204)
suite a 1'interaction entre les deux oxydes. La presence de spinel augmente la stabilite mecanique
du support; plus Ie support devient stable, plus son activation par la vapeur devient difficile et
mains des groupes hydroxyles (OH) presents sur la surface catalytique, consequemment la
capacite du craquage et de reformage diminue. Ces observations nous amenent a conclure que Ie
rendement du reformage ne depend pas seulement des sites metalliques (Ni ) ou oxyde (NiO)
mais aussi des groupes hydroxyles (OH) presents sur Ie support. Cette conclusion converge avec
celle de Dydykina [1972] qui a montre que les groupes hydroxyles sur Ie support d'alumine sont
des sites responsables du reformage.
En ce qui conceme la resistance mecanique du catalyseur, on peut observer sur la figure
3.20 une diminution de la perte de poids et une augmentation de depot de coke avec
1'augmentation de la temperature du traitement. La presence de spinel est la cause de cette
amelioration face a 1'ecrasement.
La figure 3.21 indique la distribution des produits gazeux. La selectivite en hydrogene et
en CO diminuent avec 1'augmentation de la temperature. Le methane croit legerement suite a la
baisse de la capacite du reformage du catalyseur. Le CO^ ne presente pas un grand changement.
Le catalyseur dont Ie support constitue par Ie melange des oxydes traite a 750°C, a ete
selectionne pour etudier 1'effet de teneur en MgO sur 1'activite catalytique.
600 650 700 750 800
Temperature de stabilisation du support
900
Fig.3.19 Conversion et rendement enfonction de la temperature du traitement
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Fig. 3.21 Produits gaze ux avec la temperature de traitement
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3.5.4 Effet de la teneur en MgO
Pour augmenter, dans la mesure du possible, la conversion sans pour autant alterer la
resistance mecanique du catalyseur selectionne BD-17 (x=95%, perte de poids de 2.5%, 1.2g de
coke/h), nous avons traite Ie support d'alumine avec differentes concentrations de Mg0(25, 20, 10
et 5%). Ces 4 echantillons ont ete calcines a 750°C pendant 6 heures et melanges a 15% de nickel
pour obtenir 4 catalyseurs qui ont ete ensuite calcines a 600°C pendant 6 heures.
On observe sur la figure 3.22 la diminution de la conversion et du rendement avec
1'augmentation de la teneur en MgO; une diminution de 1'ordre de 4% quand la teneur en MgO
atteint 25%. La cause possible de cette chute de conversion serait la diminution des groupes
hydroxyles suite a une formation importante de spinel lorsque la teneur en MgO augmente. Pour
Ie catalyseur contenant 10% de MgO, la conversion atteint 99% et la perte en poids est de 3% ;
cependant on peut observer sur la figure 3.23 que Ie dep6t de coke n'a pas diminue ( 1.4g/h). Ce
catalyseur possede des proprietes favorables pour rendre efficace Ie reformage, la seule limite
reste la formation de coke que nous aliens essayer de reduire par Ie traitement du
support(Al203.MgO) par La203 et TiOz.
La figure 3.24 montre un leger accroissement de la selectivite en Hz et CO. Le COz et Ie
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Figure 3.24 Produits gazeux enfonction de teneur en MgO
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3.5.5 Effet du traitement du support(Al203.MgO) par La^ et TiO;
Le support Al203.MgO a ete melange respectivement a 10% de TiOz et 10% de La.^. Les
deux echantillons ont ete calcines a 750°C pendant 6 heures et ensuite melanges a 15% de nickel
pour preparer deux catalyseurs qui ont ete calcines a 600°c. Les resultats de tests sont presentes
sur Ie tableau 3-4.






















































La presence de LSL^O^ modifie peu la conversion et la distribution de produits gazeux, par
centre Ie depot de coke est fortement diminue (0.5g/h). Cette diminution est liee a la
neutralisation des certains sites acides d'alumine par 1'oxyde de lanthane.
Site acibe B H Sitebasique
.+s 0-H;/ 0
-0-^1-0-^- 0-A
Les sites acides dans la stmcture de l'alumine[Deng et coll.,1980]
La presence de TiOz fait baisser la conversion de 1'ordre de 10%. Cette baisse de
conversion peut etre liee a 1'empoisonnement des sites acides de 1'alumine selon Ie schema




















Cette observation a ete aussi rapportee par Bacaux [1981] dans son etude sur Ie role de titane dans
Ie catalyseur du reformage; il a conclu que Ie titane constitue un poison pour les sites acides forts
de 1'alumine.
3.5.6 Effet de la teneur en chrome
L'empoisonnement des sites metalliques par les composes sulfures ou chlores contenus
dans la charge est un probleme important a resoudre pour 1'utilisation des catalyseurs metaux
supportes. II est done indispensable d'associer Ie nickel au chrome pour empecher ces attaques
presumees. II est aussi bien important d'optimiser la teneur en chrome pour ne pas alterer 1'activite
du catalyseur observee durant les etudes precedentes.
On a incorpore respectivement 1, 5, 8 et 10% de chrome dans Ie catalyseur BD-24
(Ni/Al203.La203.MgO). Ces 4 echantillons ont ete calcines a 600°C pendant 6 heures et testes
dans les memes conditions que les catalyseurs precedents.
On peut observer sur la figure 3.25 qu'en augmentant la teneur en chrome de 1 a 10%, la
selectivite en hydrogene diminue de 1'ordre de 7%, Ie CO diminue de 1'ordre de 6%, Ie COz reste
relativement constant. Ie CH4 commence a croitre a partir de 6% Cr et atteint 3% lorsque la
teneur de chrome est de 10%.
La figure 3.26 montre une baisse de conversion et du rendement avec 1'augmentation de
la teneur en chrome; comparativement au catalyseur sans chrome (X%=99.6, rendement=99%). Ie
catalyseur contenant 10% Cr a une conversion de 92% et un rendement de 90%. Cette diminution
peut etre liee a 1'interaction entre Ie nickel et Ie chrome qui modifie la configuration electronique
du nickel selon la figure 2.10. Cette configuration peut empecher 1'acces des reactifs aux sites sur
Ie nickel, reduisant ainsi 1'activite du catalyseur.
La figure 3.27 montre un leger accroissement de coke et une diminution de perte de poids
avec la teneur en chrome. Le catalyseur contenant 5% de chrome a ete selectionne pour etudier
1'effet de diametre des particules . L'effet benefique de la presence du chrome sera observe lors du
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Figure 3.27 Coke etperte depoids enfonction de teneur en chrome
3.5.7 Effet des diametres de particules
Nous avons etudie 1'effet des diametres des particules pour evaluer 1'influence des
phenomenes diffusionnels que nous pouvons craindre dans 1'extrapolation de nos resultats a
1'echelle pilote, et de la perte de selectivite qui en resulte lorsque les reactions catalysees sont
consecutives. Le catalyseur ayant la composition NiCr/A^Os.La^Oa.MgO, a ete extmde sous
differentes dimensions: 1, 2, 3, et4 mm de diametre. Ces catalyseurs ont ete testes dans les
memes conditions que les catalyseurs precedents.
On observe sur Ie tableau 3.5 et la figure 3.28 que la variation de diametre des particules
entre 1-5 nun n'influence pas 1'activite globale du catalyseur. Le changement sur la distribution
des produits gazeux est negligeable, la conversion est relativement constante, Ie depot de coke est
aussi relativement constant. Ces resultats confirment que la reaction a eu lieu en 1'absence des
limitations diffusionnelles intra et extra granulaire.
































































Figure 3.28Activite catalytique enfonction de diametre departicule
3.5.8 Etude de duree de vie du catalyseur BD-30
Parmi les catalyseurs que nous avons synthetises. Ie catalyseur BD-30 (3 mm de diametre,
NiCr/Al203.La203.MgO) est Ie plus performant parce que dans les conditions optimales
d'operation, la conversion du naphtalene est de 100%, nous n'observons pas de perte de poids
apres 2 heures de reaction, Ie depot de coke est considerablement reduit (0.25 g/h). Ce catalyseur
a ete selectionne pour evaluer sa duree de vie.
On peut observer sur la figure 3.29 qu'apres 60 heures de reaction, il y a peu de
changement sur 1'activite catalytique globale. La selectivite en methane est inferieure a 3.5%, la
conversion est constante. Ie taux de fonnation de coke est inferieur a 8% durant 40 heures de
reaction. La perte en poids est inferieure 5% apres 60 heures de reaction. Ces resultats montrent
que Ie catalyseur mis au point et les conditions d'operation optimisees durant cette recherche sont
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Figure 3.29 Activite catalytique enfonction de duree de vie
3.5.9 Etude de regeneration du catalyseur BD-30
Apres 60 heures de reaction, Ie catalyseur est regenere par brulage de coke. Pour eviter
tout endommagement pouvant decouler des elevations de temperature due a 1'exothermicite de
1'operation du brulage, nous avons controle la temperature de brulage
(550°C) au voisinage de la temperature de calcination du catalyseur. Le catalyseur regenere a ete
teste dans les conditions optimales d'operation.
La figure 3.30 montre Ie test de duree de vie du catalyseur BD-30 regenere ; on peut
remarquer que Ie catalyseur reprend son activite globale, la conversion est de 100%, Ie rendement
de gaz est de 98% et Ie rendement de coke inferieur a 2%. La distribution des produits gazeux ne
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Figure 3.30Activite catalytique du catalyseur regenere
3.5.10 Reformage du naphtalene sur la dolomite et la zeolite
Pour effectuer une etude comparative entire Ie catalyseur mis au point et certains
materiaux reputes bon marche et efficaces pour la conversion des goudrons [Pekkie et coll, 1992],
nous avons teste 1'activite catalytique de la dolomite(CaO/MgO) et de la zeolite Y dans les




























On observe sur Ie tableau 3.6 que la conversion du naphtalene est de 55% sur la dolomite et de
64% sur la zeolite. Ces catalyseurs presentent une faible activite due 1'absence des sites
metalliques, responsables de 1'ouverture du noyau aromatique.
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3.5.11 Conclusion
Les resultats que nous avons obtenus dans notre etude sur Ie reformage a la vapeur du
naphtalene au moyen des catalyseurs supportes sur 1'alumine stabilise, nous permettent de tirer
les conclusions suivantes:
- L'activite catalytique globale (conversion, rendement, selectivite) atteint un maximum a une
teneur de 15% de nickel; lorsque la teneur est superieure a 15%, 1'activite catalytique decroit suite
au faible taux de dispersion provoquee par 1'agglomeration des particules de nickel.
- La temperature de calcination affecte principalement les sites catalytiques et la resistance
mecanique du catalyseur. Pour les catalyseurs calcines a une temperature inferieure a 650°C, il y a
une coexistence de sites Ni2+ Ni3+, NiO et les groupes hydroxyles qui sont respectivement
responsables de 1'ouverture du noyau aromatique, du craquage de C-C et du reformage des
hydrocarbures €2-04. Pour Ie catalyseur calcine a une temperature superieure a 700°C, la presence
de spinel NiAL^ augmente la resistance mecanique du catalyseur cependant 1'activite catalytique
diminue. La temperature de calcination selectionnee varie entre 500 et 600°C.
- Le traitement thermique du melange des oxydes A1203 et MgO influence 1'activite et la
resistance mecanique. Lorsque la temperature augmente, Ie catalyseur devient moins actif par
centre la resistance mecanique augmente. La temperature de traitement selectionnee durant cette
etude est 750°C.
- L' augmentation de la teneur de MgO fait chuter 1'activite catalytique. Quand on varie la teneur
entre 10 et 15%, la conversion chute de 99 a 95%. La teneur de MgO selectionnee est de 10%.
- La presence de La203 fait baisser considerablement Ie depot de coke qui passe de 1.4 g/h a
0.3g/h. Cette diminution est liee a la neutralisation des certains sites acides de 1'alumine par
1'oxyde de lanthane.
- La presence de Ti02 fait baisser 1'activite du catalyseur par suite de 1'empoisonnement des sites
acides de 1'alumine.
- Lorsque la teneur en chrome est superieure a 5%, 1'activite catalytique baisse car une teneur
elevee empeche dans une certaine mesure 1'acces des reactifs sur les sites de nickel.
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- Apres 60 heures de reaction, la conversion est maximale, Ie rendement en coke (12%) est de
loin inferieur a celui du catalyseur GB-98(35% apres 24 heures de reaction); la perte de poids est
inferieure a 5%.
- L'activite globale du catalyseur regenere ne presente pas un grand changement par rapport au
catalyseur frais. La conversion est 100%, Ie rendement est de 98% et Ie depot de coke est
inferieur a 2%.
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CHAPITRE 4. REFORMAGE A LA VAPEUR DE DI-CHLOROBENZENE
" Le secret du succes: nejamais abandonner son reve ".
Proverbe Chinois
4.1 Introduction
La presence des composes aromatiques chlores dans 1'atmosphere, constitue 1'une des
preoccupations environnementales actuelles. Les procedes d'incineration et de combustion
incomplete des matieres organiques sont les sources bien connues d'emissions de ces composes
reputes toxiques.
Gullet et al.[1994] ont observe la formation de PCDD/F en presence des particules de
cendre injectes dans la zone de poste-combustion(300-400°C)du bruleur de gaz naturel. Le temps
de residence des particules est inferieur a 5s.
Fangmark et al.[1992] ont observe une rapide formation de PCDD/F dans la section de
refroidissement du gaz issu de 1'incineration du RDF (refused derived fuel} synthetique. La
temperature a laquelle cette formation a ete observee est entre 250-340°C, Ie temps de residence
des particules estde 0.8 a 3 sec.
La formation de PCDD/F par la synthese de novo a fait 1'objet des nombreuses etudes
[Stieglitz et coll., 1987; Karasek et coll., 1993]. Ce mecanisme necessite une longue duree de
reaction (plusieurs minutes) et la presence des particules volantes.
Milligan et coll. [1993] ont montre que dans les memes conditions d'operation
(temperature, duree de reaction, temps de residence), Ie taux de formation de PCDD/F, a partir de
la synthese "de novo", est inferieur a 0.1 p,g de PCDD/g de particule*min; par centre Ie taux de
formation a partir de precurseur est superieur a 10 ^ig de PCDD/g de particule* min.
Une autre etude de Altwicker [1992] a montre la formation de PCDD/F a partir de la
combustion du chlorobenzene dans la zone de poste-combustion; Ie temps de residence que
requiert cette formation varie de 4 a 5 sec.
Pour rencontrer les normes environnementales, la destruction des composes aromatiques
issus de precedes d'incineration et de combustion incomplete s'avere done indispensable.
Nous avons choisi Ie dichlorobenzene comme molecule modele de dioxine et furanne, car
d'une part il est un precurseur important [Karasek et coll., 1993; Buser, 1979] et d'autre part la
structure de 1'ortho-dichlorobenzene est identique a une portion de 2,3,7,8
tetrachlorodibenzo-p-dioxine [Freidel, 1992].
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Par ailleurs, compte tenu de la grande toxicite des PCDD/F et les difficultes techniques
reliees a leur analyse, 1'organisme americain USEPA (United States Environmental Protection
Agency) admet que les resultatsde destmction de PCDD/F obtenus a partir de molecules modeles
sont techniquement et legalement valables, pourvu que ces molecules soient considerees comme
plus difficiles a incinerer. Selon la liste de molecules en ordre de difficulte d'incineration (annexe
6), Ie para et 1'ortho-dichlorobenzene sont tous deux situes a un niveau de difficulte d'incineration
superieur aux PCDD/F et sont done, par consequent, tous les deux des modeles acceptables.
Le but de cette etude est de trouver les conditions optimales pour la destruction de
dichlorobenzene en presence de la vapeur.
4.2 Reformage du para-dichlorobenzene
4.2.1 Effet de la temperature de reaction
La serie des tests sur 1'effet de la temperature de reaction a ete realisee dans les conditions
suivantes: H20=1.3g/min, PDB=0.2g/min, Ie MHSV= 0.3 , Ie GHSV= 3.08s-1 ; duree de reaction
2 heures. Le diametre du reacteur est de 2.54 cm; la longueur et la masse et la porosite du lit
catalytique sont respectivement 12 cm, 45g et 0.55. Le catalyseur utilise est Ie BD-30 calcine a
450°C Dans ces conditions Ie temps de residence apparent (Tgp) et reel (Tr) correspondent aux
definitions suivantes:
T..= VOLlit , 7i/4(2.54)212 ^ 50.64cm3 ^ g.49s f4-1
'ap d6bit(H20+Gaz)^p (^+^} x .082 x 1023 102.8cm3/s^T?7 +n}x -U8Z x 1UZJ ""''
T,=,VOLUt?orosite = 0.49 x.55= 0.27s [4-2]
"T d6bit(H20+Gaz)^p
Les figures 4.1 et 4.2 donnent la distribution des produits gazeux, la conversion, Ie rendement de
gaz et Ie depot de coke en fonction de la temperature de reaction.
Quand on augmente la temperature de reaction, la selectivite en HC1 et en CO diminuent,
Ie C02augmente, rhydrogeneresterelativementconstant(fig4.1). La figure 4.2 montre
1'augmentation de la conversion avec la temperature; a 800°C, la conversion est totale(100%) et Ie
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rendement atteint 93%. A partir de 850°C, Ie rendement chute a 90% suite au depot de coke qui
augmente avec la temperature de reaction.
La diminution de la selectivite en HC1 peut etre liee a la condensation en phase gazeuse
d'une partie de dichlorobenzene qui se transforme en coke; plus Ie coke augmente ,le rendement
du gaz diminue et moins Ie HC1 est produit.
Une autre interpretation de la baisse de la selectivite en HC1 serait, selon les etudes de Peri [1966]
et Tanaka [1970], 1'adsorption de HC1 sur les sites Lewis de 1'alumine. Cette adsorption peut etre
consideree comme un echange de OH et HC1 sur la surface du catalyseur selon Ie schema suivant:
OH 0- OH OH <?1




M Al Al H-HzO^"\^\^~o ^o "d
Entre 1'hypothese de condensation de dichlorobenzene et celle d'adsorption du HC1 sur les
sites Lewis, nous soutenons plus celle de condensation, car 1'analyse elementaire du catalyseur
utilise lors du reformage a la vapeur du dichlorobenzene, n'a pas montre la presence du chlore sur
Ie catalyseur (Ie microgramme de 1'analyse elementaire sera presente au chapitre 5).
L'augmentation de CO^ peut etre due a la reaction du transfert du gaz a 1'eau, favorisee par
1'elevation de la temperature.
CO + HzO o COz + Hz [4-3]
Une observation similaire a ete notee par Corella[1992] qui a ta-ouve une augmentation de
COz avec 1'elevation de la temperature lors du reformage de goudrons issus de la gazeification de
residus lignocellulosiques. Selon Corella, lorsque la temperature de reaction est superieure a
940K (670°C), la reaction du transfert de gaz a 1'eau est dominante. Plus tard les etudes de Chang
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[1988] et Buekens [1982] ont confirme cette hypothese en precisant que Ie transfert de gaz a 1'eau
est dominant entre 670°C et 1080°C
650 700 750 800
Temp6rature
900
Figure 4.1 Produit gazeux enfonction de la temperature de reaction
de reformage du PDB
650 700 750 800
Temperature de reaction
850 900
Figure 4.2 Conversion, rendement et coke enfonction de temperature
de reaction du reformage de PDB
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4.2.2 Effet de la temperature de calcination
Lors de la serie de tests sur 1'effet de la temperature de reaction, nous avons observe une
conversion totale, un rendement maximale de 98% quand on utilise Ie catalyseur calcine a 450°C;
cependant ce catalyseur est caracterise par une perte de poids superieure a 1.5g/h.
En variant la temperature de calcination du catalyseur, nous envisageons minimiser la perte de
poids du catalyseur dans Ie but d'augmenter la duree de vie du catalyseur. Le
para-dichlorobenzene a ete utilise comme molecule modele.
Le catalyseur(NLCr/Al203.La203.MgO) a ete calcine a 450, 500, ,600, 550 et 750°C. Les
conditions de test sont les suivantes : les debits de 1'eau et du PDB sont respectivement 1.3g/min
et 0.2g/min; temps de residence 0.49s; la temperature de reaction: 800°C. Ces conditions ont ete
choisies parmi celles mentiomiees dans 1'etide bibliographique [Corella, 1992], a savoir :
temperature de reaction variant entre 700 a 900°C; un ratio massique H20/goudron: 5-7 et un
temps de residence variant entre 0.4 a 1 sec.
Les figures 4.3, 4.4, 4.5 montrent la conversion. Ie rendement du gaz. Ie depot de coke et
la distribution des produits gazeux en fonction de la temperature de calcination.
Quand on augmente la temperature de calcination(flg.4.3), on observe une diminution du
CO; Ie CH4 est negligeable, Ie HC1 augmente, Ie Hz est relativement stable. Ie COs est stable pour
les catalyseurs calcines entre 450-600°C et augmente lorsqu'on utilise un catalyseur calcine a
750°C.
La conversion est totale (100%) lorsqu'on utilise les catalyseurs calcines entre 450 et
550°C, cependant elle chute a 83% lorsqu'on utilise un catalyseur calcine a 750°C. Le rendement
du gaz diminue avec la temperature de calcination. Le rendement maximal atteint 98.3% quand
on utilise un catalyseur calcine a 450°C. Ces resultats confirment 1'effet de la temperature de
calcination , observe lors du reformage a la vapeur du naphtalene; a savoir la formation de spinel
avec 1'augmentation de la temperature de calcination, diminue les sites (Ni ,N10, OH)
responsables du craquage et de reformage.
La diminution du CO, la chute de conversion et du rendement, 1'augmentation du CH4
sont lies a la presence du spinel dans la structure du catalyseur.La figure 4.5 montre la perte de
poids et la formation du coke avec la temperature de calcination. On observe une diminution de
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perte de poids et une augmentation de coke quand on augmente la temperature de calcination.
Ces resultats sont aussi lies a la formation de spinel dans la structure du catalyseur.
400 450 500 550 600 650 700 750 800
Temperature
Figure 4.3 Produits gazeux enfonction de la temperature de calcination
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Temperature de calcination
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Figure 4.4 Conversion et rendement enfonction temperature de calcination
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400 450 500 550 600 650 700 750 800
Temperature de calcination
Figure 4.5 Perte depoids et depot de coke enfonction temperature de calcination
4.3 Reformage de 1'ortho-dichlorobenzene
4.3.1 Effet de la temperature de reaction
Le reformage de 1'ortho-dichlorobenzene a ete teste a 500, 600, 700, 850, et 900°C. Les
debits de ODB et de 1'eau, Ie temps de residence, la duree de reaction sont les memes que lors du
reformage du para-dichlorobenzene.
Les figures 4.6 et 4.7 montrent la conversion, Ie rendement du gaz. Ie depot de coke et la
distribution des produits gazeux en fonction de la temperature de reaction.
Quand on augmente la temperature de reaction, Ie HC1 et Ie CO diminuent. Ie CO-^
augmente, 1'hydrogene est relativement constant (fig.4.6).
La conversion est totale a partir de 800°C, cependant Ie coke augmente et Ie rendement du
gaz diminue a partir de 850°C(fig.4.7).
Ces resultats sont similaires a ceux obtenus lors de 1'etude de 1'effet de la temperatire de
reaction sur Ie reformage du PDB.
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Figure 4.7 Conversion, rendement, et coke enfonction de la temperature de reaction
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4.4 Test de reformage sur la zeolite
Nous avons teste 1'activite catalytique de la zeolite sur Ie reformage de 1'ortho et
para-dichlorobenzene. Les conditions d'operation sont les suivantes: L3g/min d'eau et 0.2 g/min
de PDB, temperature de reaction 800°C, temps de residence:0.49s, duree de reaction 2 heures. Les
resultats obtenus sont presentes dans Ie tableau 4.1

























On observe sur Ie tableau une conversion de 47% pour Ie para -dichlorobenzene et 45% pour
1'ortho-dichlorobenzene. Cette faible activite de la zeolite est liee a 1'absence de sites metalliques
responsables de 1'ouverture du noyau aromatique.
4.5 Test de destruction sans catalyseur
Pour evaluer 1'effet de la destruction thermique, nous avons fait passe la vapeur et Ie ODB
dans un lit constitue par des particules sans effet catalytique(cailloux concasse).
La temperature de test est de 900°C, la duree de reaction est de 2 heures, Ie ratio massique
H20/DB=6.5, temps de residence:0.49s.
Le resultat montre une conversion de 25%; ce qui confirme la necessite d'un catalyseur
approprie pour la destruction du noyau aromatique.



















Les conclusions ci-dessous sont tirees a partir des resultats sur Ie reformage a la vapeur
de para et ortho-dichlorobenzene.
- Les conditions optimales pour la destruction de 1'ortho et para-dichlorobenzene sont les
suivantes: temperature de reaction 800°C, temps de residence 0.50s, ratio massique H20/DB:6.5.
Dans ces conditions la conversion du DB atteint 100% et Ie rendement du gaz est 93%.
- Le rendement du gaz diminue quand on augmente la temperature de calcination du catalyseur.
Pour les catalyseurs calcines entre 450-5 50°C, Ie rendement est superieur a 95% cependant ces
catalyseurs sont caracterises par une perte de poids superieure a 0.9g/h. La temperature de
calculation selectionnee est de 600°C; la conversion atteint 100%, Ie rendement est de 93% et la
perte de poids est inferieure a 0.7g/h.
- Lorsqu'on utilise la zeolite comme catalyseur de reformage, les conversions des PDB et ODB
sont inferieures a 50%. Cette faible activite est a 1'absence de sites metalliques responsables de
Pouverture du noyau aromatique.
- La conversion du DB, lors des tests sans catalyseur est de 25%. Ce resultat confirme la necessite
d'un catalyseur approprie pour la destruction du DB.
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CHAPITRE 5. CARACTERISATION DES CATALYSEURS
lf Je ne suis pas du tout un genie, quelquesfoisje me sens bete; maisj dime
reflechir, etje m' efforce defaire ce quejepeuxfaire de mon mieux".
Zhang Yi Mou
5.1 Introduction
Dans Ie developpement d'un nouveau catalyseur, les techniques de caracterisation sont
utilisees, d'une part pour une meilleure comprehension du role du catalyseur dans une reaction
chimique, d'autre part pour etudier les facteurs qui influencent les proprietes physiques et
chimiques du catalyseur. Dans Ie but de rendre Ie catalyseur mis au point acceptable aux
utilisateurs, les chercheurs ont Ie devoir d'etablir une fiche sur la specification complete du
catalyseur. C'est-a-dire au moyen des techniques de caracterisation, determiner: la composition
chimique, les caracteristiques physiques et les proprietes mecaniques du catalyseur.
II faut dire que ces caracteristiques physico-chimiques sont nombreuses, que les methodes
pour les etudier sont multiples et complexes et que certaines n'ont ete veritablement mises au
point que tres recemment, que les equipements utilises sont fort couteux et que 1'interpretation
des resultats requiert parfois 1'intervention de specialistes. De plus, pour la plupart des
catalyseurs, les performances catalytiques ne decoulent pas d'une seule caracteristique
physico-chimique, mais en impliquent plusieurs qu'il faut pouvoir mesurer et selectionner. Ces
diverses considerations montrent que pour aborder efficacement 1'aspect explicatif de la catalyse
au travers des proprietes physico-chimiques du catalyseur, il faut pouvoir disposer d'un ensemble
de techniques qui ne sont a la portee des budgets que d'un nombre de laboratoires. Le tableau 5.1
illustre certaines proprietes physico-chimiques des catalyseurs et certaines methodes de mesure.
Dans Ie cadre de cette recherche, les methodes de caracterisation suivantes ont ete
utilisees : Ie XRD, Ie M.E.B, Ie B.E.T, Ie D.T.A. Les echantillons analyses ont ete choisis
compte tenu de leurs performances ou contre-performance lors des tests de reformage a la vapeur
du naphtalene et du dichlorobenzene. Nous cherchons:
- a detemiiner, par la diffraction rayon X (XRD), la cristallinite, la presence de spinelle, et
revolution de la structire du catalyseur avec la temperature de calcination.
- a determiner, par Ie M.E.B, la dispersion des agents actifs sur Ie support ; la morphologie du
coke depose sur la surface catalytique.
- d'evaluer, par la methode B.E.T, 1'effet de la temperature de calcination sur la surface
specifique.
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- a determiner, par Ie DTA, la stabilite thermique des catalyseurs et d'explorer certaines reactions
pouvant se produire pendant la calcination.
- d'identifier, par une analyse elementaire, les depots de metaux (Pb, Cd, Hg,...) et des elements
chlores sur la surface du catalyseur.
Tableau 5.1 Mesure des proprietes physico-chimiques de catalyseur
Proprietes
Composition chimique elementaire
La nature et la structure des composes
chimiques du catalyseur
La texture du catalyseur: texture de
support(porosite, aire specifique, repartition
poreuse), etat de dispersion des agents actifs






















5.2 Etude par Diffraction X
5.2.1 Prmcipe
Le phenomene de diffraction produit par Ie rayon x sur un cristal est a la base de la
determination de cristallinite d'un materiel. Selon 1'equation de Brag:
T^=2dsm6 [5-1]
sachant T|: ordre de diffraction; X: la longueur d'ondes des rayons X utilises et a partir des
mesures d'angles de diffraction (9), on mesure des distances inter-reticulaires de cristaux(d)
caracteristiques du materiel analyse.
5.2.2 Preparation d'echantillon
La grosseur des grains dans Ie cas d'echantillon en poudre a une influence sur la precision
des mesures. Pour cela, on doit les pulveriser Ie plus possible afin d'obtenir des grosseurs
inferieures a 325 mailles.
Le porte-echantillon standardise est en aluminium et comporte un vide de 20 mm de
longueur sur 18 m de hauteur. Apres avoir nettoye les surfaces polies du porte-echantillon de
toute trace de graisse possible, on pose celui-ci sur un morceau de vitre plat et lisse. On remplit la
partie vide du porte-echantillon de poudre, de fa9on a retenir la poudre dans la cavite vide.
Apres s'etre assure que Ie porte-echantillon est rempli uniformement, que 1'adhesion de la
poudre est bonne, on monte Ie porte-echantillon dans 1'appareil.
5.2.3 Selection des conditions optimum d'acquisition
Les facteurs importants qui influencent 1'acquisition en diffraction de cristaux sont les
suivants : 1'ouverture de 1'angle, les fentes de diveTgen.ce(divergence slit DS), la fente
!ecepince(receiving slit RS), Ie temps d'acquisition.
Habituellement, et ce dans Ie but d'ameliorer la resolution, les valeurs de 1'angle
d'ouverture sont comprises entre 3° et 6°.
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Lorsque 1'angle de diffraction tend vers une grande valeur, 1'aire d'irradiation sur la
surface de 1'echantillon devient petite. Par consequent, pour augmenter les intensites de
diffraction, la mesure avec un angle important est obtenue par elargissement de la largeur de la
fente de divergence qui entraine une augmentation de 1'aire d'irradiation. D'une fa9on generale,
pour 1'analyse qualitative, on choisit DS= 1°.
La fente receptrice detennine la resolution par la geometric des lignes diffractees.
L'etroitesse de la fente ameliore la resolution mais diminue 1'intensite. II est a noter que
1'augmentation de la largeur de la fente au-dessus de 1 mm affecte la precision des mesures.
Lorsque Ie temps augmente, 1'acquisition du spectre devient graduellement moins fluctue
mais, par centre, elle se fait plus longtemps; en resume, 1'augmentation du temps retarde
1'acquisition et ne change pas Ie profil de diffraction. Le rapport signa^mit est ameliore.
Les principales conditions d'acquisition selectionnees sont les suivantes : anticathode de
cuivre ; Ie filtre de nickel ; la tension du tube (40KV), 1'intensite du tube (30 mA) ; la pente de
divergence(l°) ; fente receptrice(0.3 mm) ; obtention du spectre par balayage continu avec une
vitesse de 67min.
5.2.4 Identification des phases
On a entrepris 1'etude par diffraction rayon X des echantillons suivants : Ie support de
1'alumine ; Ie nickel impregne sur 1'alumine et calcine a temperatures differentes (500, 600, et
750°C); ie nickel impregne sur I'alumine modifie par 1'oxyde de magnesium(MgO) et 1'oxyde de
titane (TiOz).
La figure 5.1 montre les diagrammes de diffraction X du catalyseur calcine a 500, 600, et
750°C. A 500°C, les raies [440], [511], [311] et [220] sont attribuables a 1'alumine, tandis que la
raie [400] represente 1'oxyde de nickel (NiO). A 600°C, on observe 1'apparition de la raie [422],
cependant la faible intensite de la raie n'a pas permis 1'identification de la phase associee. A
750°C, 1'intensite de la raie [422] augmente. Cette raie a ete identifiee comme une phase
spinelle(NiAl204). En resume, quand la temperature de calcination augmente, 1'intensite des pics
associes a 1'oxyde de nickel (NiO) diminue, par contre 1'intensite de pics de spinelle augmente.
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Une correlation peut etre etablie entre les phases identifiees et 1'activite catalytique. Plus
1'intensite de NiO est forte, plus 1'activite catalytique est elevee.
La figure 5.2 montre les diagrammes de diffraction du support d'alumine, du nickel
impregne sur 1'alumine modifie par 1'oxyde de titane. Le traitement du support d'alumine par
1'oxyde de titane presente une structure mal cristallisee ; les raies attribuables a 1'alumine
diminuent considerablement. L'interpretation de la perte de cristallinite que 1'on pourrait imaginer
dans ce cas serait essentiellement la formation d'une structure amorphe [Wei Zhao Bin, 1991]
suite a I'empoisonnement de 1'alumine par Ie titane.
Pour suivre 1'evolution de la phase spinelle MgAl204, Ie melange alumine et oxyde de
magnesium a ete calcine respectivement a 400, 500, 600, 650 et 750°C. On observe sur la figure
5.3 que Ie melange traite a 750°C presente une structure bien cristallisee.Les raies[422], [331] et
[620] sont associees a la presence de spinel (MgAl204) . La presence de spinel explique
1'amelioration de la resistance mecanique du catalyseur.
3. Etude de surface specifique
3.1 Principe
Le principe de la mesure de surface specifique est base sur 1'adsorption de 1'azote sur
1'echantillon. Quand la pression relative de 1'azote varie entre 0.02-0.9, on fait passer un melange
d'azote et d'helium sur 1'echantillon a mesurer. A la temperature d'azote liquide, une absorption
physique de 1'azote sur 1'echantillon se produit. Au moyen d'un detecteur a conductivite
thermique, on mesure a chaque pression relative d'azote, Ie volume correspondant des molecules
absorbees. On utilise ensuite 1'equation de BET pour calculer la surface specifique.
VmkmNA/22.4 x 103 ) x 10-22
S. = ——ffl—'- — [5-2]
Dans 1'equation ci-haut,
Sg: surface specifique de l'echantillon(m /g)
V^: volume des molecules absorbees sur la surface de 1'echantillon
NA: nombre d'Avogadro
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co: poids de l'echantillon(g)
(^m surface occupee par les molecules absorbees sur l'echantillon(m2)
5.3.2 Resultats
On a mesure les surfaces specifiques des echantillons suivants : y-alumina, y-alumina
traite a 800°C, Ie catalyseur BD-30 avant et apres reaction, 1'alumine modifie par les oxydes de
magnesium, lanthane et titane. Les resultats sont presentes dans Ie tableau 5.2.






































Pour 1'alumine calcinee a 800°C, on observe une diminution(28%) de la surface
specifique. Cette diminution peut etre liee a la transformation de la structure de 1'alumine, Ie
passage de y- A1203 a 6 - A1203, provoque par la temperature de calcination. Cette observation
concorde avec celle mentionnee dans 1'etude bibliographique [Chan et coll., 1984].
Apres avoir modifie 1'alumine par les oxydes MgO, Ti02, La^O^, on observe une
augmentation de la surface specifique respectivement de 20, 17 et 15% comparativement a
1'alumine traite a 800°C. Cette amelioration peut etre liee a la formation de la structure spinelle
dans Ie cas de 1'oxyde de magnesium, qui empeche la transformation 1'alumine.
Le catalyseur Ni impregne sur un support stabilise(BD-30) montre une plus grande
surface specifique(67.7 m /g) par rapport au catalyseur sur un support non stabilise(54 m2/g). Ces
resultats montrent I'importance de la stabilisation du support dans la conservation de la surface
specifique.
Pour evaluer 1'effet du depot de coke sur la desactivation , on a mesure la surface
specifique du catalyseur BD-30 apres 60 heures de reaction ; Ie resultat indique une diminution
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de surface specifique (de 1'ordre de 18%) par rapport au catalyseur frais. Cette observation est
signiflcative pour 1'exploration de perte de vie du catalyseur par depot de coke.
5.4 Etude par TG et DTA
5.4.1 Principe
L'analyse thermogravimetrique(TG) consiste a une pesee continue de substances
participant a une reaction donnee avec une variation lineaire de la temperature de ces substances
en fonction du temps.
Dans 1'analyse thennique differentielle(Dr^), 1'echantillon de reference inerte, est
pratiquement a la meme temperature que Ie four ; au contraire, 1'echantillon etudie, place dans les
memes conditions, manifeste des ecarts de temperature par rapport a 1'echantillon de reference
chaque fois qu'il est Ie siege d'une transformation endothermique (vaporisation, decomposition)
ou exothermique (changement de phase, brulage de coke).
La difference de temperature, de 1'echantillon etudie(Ts) et celle de 1'echantillon de
reference(Tr), est notee par :
AT= Ts -Tr,
lorsque AT > 0 , la reaction est exothermique
et lorsque AT < 0 , la reaction est endothermique
5.4.2 Principaux facteurs influen^ant la forme de thermogramme
Avant d'aborder 1'analyse des echantillons a etudier, il est necessaire d'insister sur la
parfaite reproductibilite des experiences de thermogravimetrie. II est done sans interet de publier
un thermogramme isole, sans preciser les conditions de son obtention.
Les facteurs pouvant modifier la forme des thermogrammes sont nombreux, a savoir. Ie
debit du courant gazeux dans lequel s'effectue la reaction ; la nature de 1'atmosphere d'analyse, la
forme du creuset, 1'etat de la matiere(poudre ou cristal), la masse et la taille de particules de
1'echan.tillon a etudier et la vitesse de chauffage.
Parmi ces facteurs les plus importants sont:
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- la vitesse de chauffage affecte Ie taux de decomposition et la temperature de 1'echantillon.
Quand il s'agit d'une reaction exothermique, si la vitesse de chauffage est lente, Ie taux de
decomposition augmente et la temperature de 1'echantillon devient superieure a celle du four ;
consequemment la stabilite thermique du systeme est detmite. D'une maniere generale, la vitesse
de chauffage varie entre 5 a 25°C/min.
- la nature de 1'atmosphere d'analyse : la difference des gaz utilises(oxygene, azote, dioxyde de
carbone) se marquera necessairement sur Ie thermogramme correspondant. A titre d'exemple,
pour une masse d'echantillon et une vitesse de chauffage constantes, la reaction de coke est
exothermique en presence de 1'oxygene et elle est endothermique en presence de 1'azote.
- influence de la masse de 1'echantillon : la duree de reaction croit avec la masse de I'echantillon
et il en est de meme de la vitesse initiale de la decomposition.
- la taille de particule affecte la diffusion des produits gazeux. Plus la taille est grande, plus Ie
temps de diffusion augmente ; on observe un gradient de temperature a travers la particule ;
parfois il en resulte un deplacement ou disparation des thermogrammes.
5.4.3 Resultats
Les analyses par TG et DTA ont ete realisees au moyen de 1'appareillage dont les parties
principales sont presentees en annexe.
Les conditions operatoires selectionnees durant ces analyses sont les suivantes : vitesse de
chauffage, 10°C/min ; la masse de I'echantillon, 25-27 mg ; debit d'air, 100 cc/min ; taille de
particule, 200 mesh ; masse de 1'echantillon de reference, 25-27 mg.
Les figures 5.6 a 5.9 montrent laperte de poids des catalyseurs (dolomite, zeolite, GB-98
et BD-30) en fonction de la temperature de traitement.
La dolomite perd 45% de son poids original ; ce qui demontre une faible stabilite
thermique. Cette perte de poids s'accentue a partir de 700°C, temperature a laquelle commence la
decomposition de la dolomite.
CaC03.MgO -> CaO.MgO + CO^ [5-3]
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Cette observation converge avec 1'etude de Richer [1978] sur la decomposition de la dolomite en
fonction de la temperature.
Pour la zeolite, la perte de poids est de 20%. L'interpretation de la perte de poids que 1'on
pourrait imaginer dans ce cas serait essentiellement la deshydratation de la structure de la zeolite
entre 100 et 400°C. Cette perte d'eau provoque principalement la diminution de groupes
hydroxyles et sites acides responsables du reformage. Cette hypothese serait 1'explication
raisonnable de la faible activite de la zeolite lors des tests de reformage.
La perte de poids (10%) du catalyseur GB-98 se produit dans la zone de temperature entre
600 et 700°c ; on pourrait relier cette perte a la vaporisation de 1'oxyde de cobalt contenu dans Ie
catalyseur.
Le catalyseur BD-30 demontre une stabilite thennique superieure aux catalyseurs cites
hauts. La perte en poids est inferieure a 5% et la courbe de DTA n'indique aucune ti'ansformation
possible de la structure du catalyseur.
Les figures 5.9 a 5.12 montrent 1'effet du traitement de 1'alumine par les oxydes de
magnesium, titane et lanthane. On observe sur la figure 5.9, la presence des pics exothermiques
entre 750 et 900°C. Ces pics sont lies a une modification partielle de la structure de 1'alumine,
c'est-a-dire Ie passage de la phase y- A1203 a la phase 6 -AlzOs.
Apres traitement de 1'alumine par La203 (fig. 5.10), on observe un deplacement des pics
vers la zone de temperature entre 600 et 700°C. Ceci peut etre lie a 1'incorporation de 1'oxyde de
lanthane dans la structure de 1'alumine.
Le traitement de 1'alumine par 1'oxyde de titanium fait disparaitre tous les pics attribues au
changement de la structure de 1'alumine (fig.5.11); on pourrait s'imaginer que 1'incorporation de
titanium sur 1'alumine provoque une structure amorphe mal cristallisee.
La figure 5.12(thermogramme de MgO/alumine) montre 1'apparition dans deux zones. La
zone A(650-700°C) peut etre attribuee a 1'interaction entre 1'oxyde de magnesium et 1'alumine. La
zone B(950-1000°C) est liee a la formation de la phase spinelle (MgAl204).
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5.5 Etude au M.E.B
5.5.1 Principe
La figure A. 7 (annexe?) donne un schema de principe du microscope electronique a
balayage qui comprend les elements essentiels suivants : la production de la sonde ; Ie systeme
de balayage ; 1'echantillon; la formation electronique de 1'image et Ie traitement de 1'image.
Les electrons sent produits par un canon a electrons et acceleres par une tension Vo de
quelques dizaines de Kev ; on obtient ainsi un faisceau dont la propagation necessite un vide de
1'ordre de 10 torr. Le canon produit une premiere focalisation des electrons, la premiere lentille
d'un condenseur double magnetique forme une image tres reduite ; cette image est tiransferee sur
1'objet par la seconde lentille.
L'image est formee par la position en X et Y de la sonde qui balaye 1'echantillon et les
intensites mesurees par chaque detecteur qui mesure 1'interaction electron-echaatillon. Les
informations provenant des detecteurs sont converties en intensite lumineuse sur 1'ecran de
visualisation.
5.5.2 Preparation (Techantillon
La preparation d'echantillon comporte deux phases : la fixation de 1'echantillon sur Ie
support et la metallisation.
Les echantillons analyses etant sous forme de pastille, les etapes suivantes ont ete suivies
pour leur fixation:
- nettoyer a 1'alcool Ie support de 1'echantillon;
- fixer la pastille sur Ie support;
- utiliser la peinture d'argent pour assurer un lien electronique entre I'echantillon et Ie support
- secher 1'echantillon prepare pendant 20 heures dans un dessiccateur.
La metallisation consiste au revetement de 1'echantillon prepare par une couche de
materiel ayant un coefficient d'emission des electrons secondaires plus important. Parmi ces
materiaux, on peut citer 1'or, Ie palladium. Ie carbone. Ie chrome, 1'aluminium.
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5.5.3 Resultats
On a entrepris 1'etude au M.E.B des echantillons suivants : 1'alumine ; Ie nickel impregne
sur Ie support stabilise par les oxydes de magnesium, lanthanium ; Ie catalyseur BD-30 avant et
apres reaction du reformage a la vapeur du dichlorobenzene ; et la dolomite.
La figure 5.13 montre la morphologie de la surface de 1'alumine ; on observe que la
surface est couverte de granulats repartis de maniere relativement homogene.
La morphologie de la surface du nickel unpregne sur 1'alumine stabilise par 1'oxyde de
magnesium(fig.5.14) est homogene ; il y a cependant la presence des agglomerats qui sont dus a
1'effet de charge.
Quand on modifie 1'alumine par 1'oxyde de lanthanium, il n'y a pas un grand changement
sur la morphologie de la surface catalytique(fig.5.15). Lorsqu' on modifie 1 'alumine par 1'oxyde
de titane, on observe des grosses particules sur la surface du catalyseur(fig.5.16). Une
interpretation probable de mauvaise dispersion serait la decristallisation de 1'alumine provoquee
par 1'incorporation de 1'oxyde de lanthanium. L'etude par XRD de cet echantillon a montre aussi
la perte de cristallinite de cet echantillon.
La repartition de Ni, La, Mg sur la surface du catalyseur BD-30 est indiquee sur la figure
5.17. On observe une repartition homogene de tous les elements impregnes sur Ie support. Ce
resultat montre que la methode, utilisee pour la preparation des catalyseurs, permet une bonne
dispersion des agents actifs sur la surface du catalyseur.
Les figures 5.18 montrent Ie spectre de 1'analyse elemntaire du catalyseur apres reaction
du reformage a la vapeur de DB. On peut noter qu'aucun pic sur Ie microgramme(flg.5.18) n'est
attribuable a la presence du chlore; ceci prouve que la stabilisation de 1'alumine empeche
1'attaque de chlore sur les sites acides du catalyseur La presence de stmctures filamenteuses est
mise en evidence sur la surface du catalyseur desactive (fig. 5.17). La structure filamenteuse
serait Ie carbone depose sur la surface du catalyseur [Figueredo et coll., 1989]..
La figure 5.19 montre la morphologie de la surface de la dolomite. La presence
des creux qu'on observe sur la figure 5.19 est due a la decomposition de la structure de la
dolomite traitee a une temperature superieure a 700°C.
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La figure 5.20 montre la comparaison entre les catalyseurs Ni/Al203MgOLa203 et
NiCr/Al203MgOLa203 apres reformage de PDB. On observe la presence d'un pic Ni-Cl sur Ie
catalyseur ne contenant pas Ie chlore.
5.6 Conclusion
Les resultats obtenus a partir des analyses par XRD, BET, DTA, et MEB nous
permettent de tirer les conclusions suivantes:
- Le spinel NiAl204 n'est obtenu qu'a haute temperature de calculation. Les catalyseurs calcines
entre 450 et 600°C montrent deux phases: la premiere(NiO) tend , avec la calcination, a rentrer
dans Ie reseau du spinel; la deuxieme est liee a 1'alumine.
- Le traitement thermique de 1'alumine par MgO presente une stmcture bien cristallisee; Ie spinel
MgAl204 est observe a partir de 750°C.
- Le traitement de 1'alumine par 1'oxyde de titane provoque une de-cristallisation de 1'alumine.
- Le catalyseur mis au point durant cette recherche presente une bonne stabilite thermique par
rapport a la dolomite, a la zeolite et au catalyseur commercial GB-98.
- La repartition des Ni, Mg, La, Cr sur la surface catalytique est homogene.










Figure 5.2 Evolution de la structure Ni/Al^Oj avec
la temperature de calcinadon
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Figure 5.3 Evolution de la structure de MgA^
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Figure 5.11 A^/MgO: Thermogramme DTA et TG
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Figure 5.12 Morphologie de la surface de A^Ol2^3
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Figure 5.13 Ni/Ay^.MgO: Morphologie de la surface
Figure 5.14 Ni/A^.LazOs: Morphologie de la surface
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Figure 5.15 Ni^C^.TiOz: morphologie de la surface
Figure 5.16 Repartition de Ni, La, M§ sur la surface du catalyseur
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Figure 5.18 Microgrammes du catalyseur Ni.Cr/Al203.MgO.La203
a) catalyseur frais ; b) apres reaction du reformage de DB
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CHAPITRE 6. APPLICATION DU CATALYSEUR MIS AU POINT POUR
L'ETUDE DE REFORMAGE DES GAZ ISSUS DE LA GAZEFICATION
DELABIOMASSE
"Une theorie est inter essante dans la mesure ou I'onpercoit d'unepart ses
fondements , et d'autre part ses applications".
Perretfl 874-1954^
6.1 La gazeification: une vision generale
La gazeification de la biomasse permet de produire differents types de gaz qui sont
generalement classes en trois categories selon leur pouvoir calorifique [Boudeldja et coll., 1994].
On distingue Ie gaz pauvre (3.5 a 7 MJ/m ), Ie gaz a pouvoir calorifique moyen (9 a 15MJ/m3) et
Ie gaz a haut pouvoir calorifique (20-36 MJ/m3). Cette difference est due surtout a 1'apport des
differents agents de gazeification utilises lors du precede.
La gazeification a 1'air est Ie precede Ie plus couramment utilise, etant donne sa
simplicite, son cout minimal et sa fiabilite; cependant ce procede genere un gaz pauvre
caracterise par un bas pouvoir calorifique du a la presence d'azote (environ 50% de la
composition totale du gaz produit).
La gazeification a 1'oxygene permet d'obtenir un gaz a moyen pouvoir calorifique, appele
egalement gaz de synthese. Ce gaz peut etre utilise pour la synthese du methanol,
d'hydrocarbures (Fischer-Tropsch), ou de 1'ammoniac. Ce mode d'operation est limite par Ie cout
de production de 1'oxygene, ainsi que les difficultes causees par les temperatures elevees
(superieures a 800°C) atteintes dans Ie reacteur [Reed, 1981]. Par ailleurs la presence de
1'oxygene favorise la formation de PCDF durant la combustion [Song et coll., 1992].
La gazeification avec 1'addition d'hydrogene est un procede en developpement et vise la
production d'un gaz a haut pouvoir calorifique. Ce gaz est produit par methanisation a partir du
gaz a moyen pouvoir calorifique ou directement par la gazeification du bois avec 1'hydrogene .
II faut noter aussi que de la vapeur d'eau est injectee dans plusieurs procedes de
gazeification pour favoriser la gazeification du residu carbone (C + H^O -> CO + Hz).
En comparaison avec la combustion, Ie precede de gazeification est caracterise par les
avantages et limites suivantes:
- la gazeification permet de produire un gaz combustible qu'on peut stocker et transporter a des
distances moyennes (quelques km), plutot qu'une generation instantanee et locale de chaleur.
- 1'effort de controle des emissions est considerablement reduit, etant donne que Ie volume de gaz
a trailer en aval du precede correspond a environ 25% de celui produit par la combustion . II y a
possibilite de reformer catalytiquement ou epurer Ie gaz avant la co-combustion.
En comparaison avec la pyrolyse, on peut noter:
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- 1'utilisation complete du residu carbone dans Ie procede de gazeification assure une plus grande
conversion de 1'energie sous forme gazeuse.

























Figure 6.1 Precedes de gazeification et leurs produits
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6.2 Types de reacteurs utilises
Les procedes de gazeification mettent en oeuvre selon la granulomeb-ie des particules a
gazeifier des lits fixes, fluidises et entraines.
6.2.1 Lits fixes
Dans ces reacteurs. Ie combustible descend tres lentement, par gravite, du haut du
reacteur vers Ie foyer. Les lits fixes traitent des combustibles en gros morceaux, et leur gaz
contient un minimum de particules en suspension etant donne les faibles velocites atteintes.
Selon Ie mode d'mjection d'air, on distingue:
-Ie lit a courant ascendant( fig.6.2); Ie combustible, introduit par Ie haut du generateur, traverse
successivement les zones [Jerry, 1980]:
1) de sechage(100 a 200°C) ou s'evapore 1'eau initiale de la biomasse.
Biomasse humide + Chaleur-> Biomasse seche + H20(vapeur) [6-1]
2) de pyrolyse(200 a 500°C) ou sont produits les huiles pyrolytiques, les goudrons, du gaz et du
charbon.




3) la zone d'oxydation(800 a 1200°C) ou d'oxydation partielle ( a partir de 300°C). Le carbone du
charbon ainsi que les produits volatils degages dans la zone de carbonisation sont brules ou
gazeifies en presence de 1'air ou de la vapeur.
Charbon + 0^ + HzOCvapeur) -> CO + COz + N3 + chaleur. [6-3]
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Le gaz produit remonte toutes ces zones a contre-courant du combustible. Ce reacteur a
1'avantage d'etre simple, cependant la generation des grandes quantites d'huile et de goudrons,





C + CO, = 2CO
C + H,0 = CO + H,
C + 0, = CO,
vn Ash
Air
Figure 6.2 Litfuce a courant ascendant
- Le lit a courant descendant(figure 6.3): Ie courant de gaz est perpendiculaire a 1'ecoulement du
combustible. L'air injecte a un niveau intermediaire a 1'interieur du lit a 1'aide de tuyeres. La
pyrolyse a lieu durant la descente graduelle du combustible. Les gaz formes se melangent avec
1'air introduit; Ie contact de ces gaz avec la zone inferieure constituee principalement de residu
carbone, entrame leur craquage en des gaz plus simple.
L'injection de 1'air a tres grande vitesse, cree une zone de reaction de volume tres restreint, mais
extremement chaude puisque la fusion des cendres est totale; ceci assure un maintien de la
temperature entre 800 et 1000°C, et permet une production minimale d'huiles et des goudrons,
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generalement moins de 10% de celle obtenue dans un lit a courant ascendant [Boufelja, 1994].
Ce principe est particulierement adapte a la gazeification du charbon de bois.
^Gas-
Tar + H,0
C + 0, = CO,
C + CO, = 2CO
C + H,0 = CO + H,
Figure 6.3 Lit a courant descendant
6.2.2 Le lit fluidise
Un lit fluidise est un lit des particules solides maintenues en suspension par la circulation
ascendante d'un ou plusieurs fluides. La granulometrie des particules a traiter varie enti-e 50 a
5000 microns. L'ajustement de la vitesse de l'air( vitesse minimale de fluidisation) permet Ie
maintien du combustible dans Ie lit dont Ie support inerte est generalement du sable.
Le lit fluidise presente les avantages et les inconvenients suivants:
- il n'y a pas de zones reactionnelles distinctes. Le sechage, la pyrolyse et la gazeification se
produisent simultanement sur tout Ie volume du reacteur.
- minimisation des risques de points chauds et d'instabilite thermique.
- les emissions de goudrons sont minimales
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- il y a une grande flexibilite de traitement de combustibles des proprietes differentes, y compris
les dechets menagers a haute teneur en matieres minerales.
Le lit fluidise presente cependant certaines limites, notamment Ie court-circuitage du lit
par une partie du gaz sous forme de grosses bulles, 1'entrainement des fines particules de sable,
cendre ou combustible non reagi. Get entrainement des particules peut representer des pertes
energetiques non negligeables et necessite 1'installation des cyclones de recuperation. Par ailleurs
1'agrandissement et la modelisation de ces reacteurs sont complexes; et dans Ie cas ou on
envisage 1'utilisation du catalyseur, ce demier doit posseder une bonne resistance mecanique pour










Figure 6.4 Lit fluidise
6.2.3 Le lit entraine
Avec 1'augmentation de la velocite relative du gaz par rapport aux particules,
1'entramement devient plus important. Le lit presente une densite plus faible qu'en fluidisation.
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Le regime de lit entrame est caracterise par une velocite superficielle de plusieurs fois superieure
a la vitesse terminale de chute libre des particules [Pierre Trambouze, 1984]. Ce regime (Figure
6.5) peut etre utilise avec de fines particules de charbon ou de biomasse. II est caracterise par une
reaction rapide et de courts temps de residence. La faible concentration de reactif limite
cependant la rendement de traitement, et ce type d'operation n'est pas utilise couramment.
Gaz
Air + Combustible
Figure 6.5 Lit entraine
6.3 Estimation de la vitesse minimale de fluidisation
Au niveau de 1'hydrodynamique , un reacteur a lit fluidise est generalement considere
comme divise en deux ou trois parties : la zone de fluidisation contenant la majorite des solides,
la zone de faible densite, situee au dessus, et la zone de la grille, situee au dessus du distributeur
de gaz. La zone la plus etudiee du point de vue de la reaction est celle de fluidisation.
La vitesse superficielle de fluidisation minimale est fonction de la densite et de la
viscosite du gaz, et des proprietes des particules, a savoir, la taille, la densite et la forme.
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Deux approches sont couramment utilisees pour estimer la vitesse minimale de
fluidisation: la premiere est de considerer Ie lit a fluidisation comme un lit fixe car quand on fait
circuler un fluide de bas en haut a travers un lit de particules solides en mesurant la perte de
charge en fonction de la vitesse superficielle du fluide; la perte de charge enregistree correspond
a celle resultant de 1'ecoulement d'un fluide a travers un materiau granulaire en lit fixe. Cette
perte de charge peut etre exprimee par 1'equation d'Ergun [Pierre Trambouze, 1984].
AP - 1 ^n(lr6)lj^ ^ i ^(l-s)PeU2^=150 -^+1.75^-^ [6-4]
ou -7- est la perte de charge lineaire a travers Ie lit(Kg/m2s2)
dp est Ie diametre moyen des particules de sable(m)
8 est la porosite du lit(adimensionnel)
p-g est la viscosite du gaz(Kg/m/s)
U est la velocite superficielle du gaz(m/s)
^p est Ie facteur de fonne des particules
pg est la densite du gaz(kg/m3)
II est evident que la force exercee sur Ie lit par Ie frottement du fluide, dont la perte de
charge est la manifestation directe, croit avec Ie debit de fluide. II arrivera un moment ou cette
force atteindra Ie poids apparent du lit. II semble done logique d'estimer la vitesse superficielle
minimale de fluidisation a partir de 1'equilibre entre force de frottement et force de pesanteur.
^(i-s,f)^gU^ ^ ^ ^^(i^QpgU^)'^^+l-75-^-^l-e-fAPp-Pgjg
'g'
150V- 7UV 7^'';;1 + 1.75—;—1 = [ 1 - e^fj [ pp - pg J g [6-5]
pp est la densite des particules(Kg/m3)
g est 1'acceleration gravitationnelle de la terre(9,81 m/s2).
L'indice m/refere aux conditions de fluidisation minimale.
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La deuxieme approche possible est celle d'appliquer une correlation experimentale,
proposee par Leva [1959]. On peut , bien entendu, proceder a une mesure directe en laboratoire a
1'aide de fluides de simulation(eau, air, etc.). Cette methode est valide pour un nombre de
Reynolds inferieur a 10:
0.94
.00927dpa^pp-pgj
umf = —,0.06,, 0.88 — [6-6]
Pg"~!J-g
Dans cette expression, la definition des variables est la meme que pour 1'expression
precedente, et Ie nombre de Reynolds est Ie suivant:
Udppg
j^gRep = —^ [6-7]
La fluidisation est dite homogene lorsque les particules sont en mouvement et que la
densite locale est relativement uniforme a travers Ie lit; c'est a dire qu'il n'y a pas formation de
bulles traversant Ie lit avec un minimum de contact avec les particules. La relation
d'Abrahamsen, rapportee par Couderc [1985] predit la velocite superficielle minimale
d'apparition des bulles(Umb, m/s), pour des particules allantjusqu'a 100 microns:
,0.06
U^b = 2.07 exp (0.71F)^-^- [6-8]
p-g
ou F est la fraction massique de la poudre de grosseur inferieure a 45 microns,
dp est Ie diametre moyen des particules de sable(m),r cette etude,
p-g est la viscosite du gaz(Kg/m/s), et
pg est la densite du gaz(Kg/m)
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Dans Ie cas de la gazeification a lit fluidise, Ie diametre moyen des particules d'agent
fluidisant est generalement, de 1'ordre de 250 microns et Ie ratio de densite est eleve; U^b est
alors inferieure a U^f. Les bulles apparaissent des 1'etat de fluidisation minimale, et on n'assiste
pas a un regime de fluidisation homogene [Bilodeau, 1991].
6.4 Reactions et cinetique de la gazeification
Les principales reactions a considerer lors de la gazeification sont resumees dans Ie
tableau 6.1 [Desrosiers, 1981].











CO +Rfl ^ C02 +H2 [6-9]
C+2H2 ^ CH4 [6-10]
C+HzO^CO+Hz [6-11]
C+C02 ^ CO [6-12]















La reaction [6-13] est la seule reaction qui produit 1'energie thermique necessaire pour
promouvoir les autres reactions endothermiques. La reaction [6-10] est favorisee par de faible
temperature et haute pression; ceci explique pourquoi, dans Ie cas de la gazeification operant a
pression atmospherique, Ie methane forme est un produit de 1'etape de la pyrolyse [Jerry, 1980].
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En ce qui conceme la cinetique de la gazeification, il faut mentionner que la reactivite de
la biomasse en phase gazeuse est fonction de la temperature, la stmcture de la particule et de
types de biomasse [Johnson, 1975]. La vitesse globale de gazeification est affectee non
seulement par la cinetique chimique mais aussi par Ie transfert de masse intra et extra granulaire,
II faut aj outer par ailleurs que Ie transfert de chaleur de la particule au milieu environnent affecte
egalement la cinetique de reaction par la presence des gradients de temperature a 1'interieur de la
particule et de differences de temperatures entre la surface de cette demiere et Ie milieu.
La cinetique globale de la gazeification de la biomasse, telle que proposee par Graboski
[1981], englobe 1'effet de transfert de masse , de diffusion poreuse et de la reaction sur la surface.


































Pour les temperatures inferieures a 870°C; la diffusion poreuse et Ie transfert de masse
sont plus rapides, la reaction a la surface est done limitante.
Pour des temperatures superieures a 870°C, Ie transfert de masse est limitant. Pour les
temperatures superieures a 1315°C, Ie transfert de masse est limitant.
6.4.1 Cinetique de la reaction C+0^-> CO-^
Le mecanisme possible propose par Laurendeau [1978] comporte les etapes suivantes:






Dans ce mecanisme, C'(0),C(0), et Cf representent respectivement 1'oxyde intermediaire
sur la surface ; oxyde stable sur la surface et les sites libres sur Ie carbone.
Ces equations conduisent a 1'expression du taux de reaction suivant:
-r=k/CtotP^,
C(ot represente les sites de carbone disponibles sur la surface de reaction; m peut etre 0,
1/2 ou 1. Dans les conditions de gazeification, m= 1/2.
Le ratio CO/COz en fonction de la temperature peut etre estime a partir de 1'equation
proposee par Arthur [1951].
]^L = 103-4exp [-12,400/RT [6-20]
'2.
T est exprimee en K et varie entre 460°C et 900°C.
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6.4.2 Cinetique de la reaction C + HzO -> CO + Hz
Le mecanisme rapporte par Lowry [1963] comporte les etapes suivantes:
Cf + <-> HzO C(0) + Hz [6-21 ]
C(0)<->CO +nQ [6-22]
Le taux de reaction est represente par 1'equation:
klctotlJPH20 -PCOPH20/keq,
-r = ——^—^—- — - [6-23]
I^PH,+^PH,Ok2 "' ^2
Les valeurs d'energie d'activation sont respectivement : Ei=32.7 Kcal; Ei.=14.2 Kcal; et
E-i=46,6 Kcal; Ie fait que ky ne figure pas dans 1'expression indique que k^/ —> 0. L'equation
[6-22] est 1'etape controlante de reaction. Selon ce modele, 1'augmentation de la pression de la
vapeur et de 1'hydrogene diminuent Ie taux de gazeification. L'hydrogene, en reagissant avec
C(0), deplace 1'equilibre vers la reaction inverse de la gazeification. A ime pression
suffisamment elevee de la vapeur d'eau, les sites libres sur Ie carbone sont satures par la vapeur,
par consequent Ie taux devient independant de la pression de la vapeur.
6.5 Precede gazeification-reformage
6.5.1 Type de biomasse utilisee
Afm de s'approcher de la composition retrouvee typiquement dans les dechets
municipaux, la composition de la biomasse est modifiee a partir de fraction de bois et de
plastique. Lors de tests gazeification-reformage, les matieres suivantes ont ete etudiees:
- residu de bois
- Un melange de 90% de residu de bois avec 10% de polyethylene
- Un RDF constitue par 57.6% de residu de papier commercial, 21% de residus de bois, 9.7% des
matieres inorganiques; 9% de residu de PVC, et 2.7% de materiel compostable.
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L'unite de gazeification est composee de quatre parties principales, soient Ie gazogene,
1'alimentation d'air, 1'alimentation de biomasse et Ie systeme d'echappement. Cette unite de
gazeification a une capacite de traitement de 50 Kg de biomasse par heure.
Le gazogene est constitue d'un reacteur dont la section inferieure, d'une hauteur de 1m 90
au-dessus de la grille, a un diametre de 30.5 cm. Dans la partie superieure. Ie reacteur a un
diametre de 46 cm. La hauteur inteme totale au dessus de la grille est 2 m 90. Sur toute la
surface, Ie reacteur est limite par une couche de 6 cm de refractaire et de 8 cm d'isolant.
Alimentation en air: Le gazogene est alimente d'air, comprime et transporte a 1'interieur
d'une ligne de 25 mm de diametre a 6.8 atm(100 psi). Le detail sur les appareils qui constituent
Ie systeme d'alimentation est disponible [Bilodeau, 1991].
Alimentation en biomasse La biomasse est stockee dans une tremie d'alimentation de
dimensions exterieures 90x 90x150 cm, d'une capacite de 1.27 metres cubes. Six vis
d'alimentation sitiees dans Ie fond de la tremie permettent Ie conti-ole du debit de la biomasse.
Une vis de decharge transfere les solides de la tremie vers une chute munie d'une fenetre
d'inspection visuelle. Au pied de cette chute, la biomasse est entrainee dans Ie lit fluidise par une
vis d'injection. Les parois de la vis sont refroidies pres du gazogene, afin d'eviter la pyrolyse et
1'agglomeration des solides avant leur decharge dans Ie lit. Un debit d'air d'environ 20% du total
utilise pour la gazeification est envoye vers Ie lit a travers la vis continue, afin d'empecher les gaz
du reacteur de remonter dans la tremie, et favoriser 1'injection du combustible en profondeur dans
Ie lit. La biomasse peut etre alimentee directement dans la tremie par une fenetre de chargement,
ou bien transportee a partir du niveau du sol a 1'aide d'un convoyeur pneumatique.
Systeme d'echapp.einent Le gaz produit est achemine vers deux cyclones en serie. Le
premier cyclone est relie directement au lit fluidise par un tuyau de retour, mais dans 1'operation
presente les solides ont ete entierement achemines aux bacs a cendres. Ces bacs, d'une capacite
de 200 litres, sont resistants a une pression de 2 atmospheres absolues.
Une partie du gaz produit(3L/min) est tiree par une pompe a vide pour alimenter 1'unite
de refomiage catalytique. La quantite de goudrons et celle de la vapeur d'eau contenues dans Ie
gaz aspire sont estimees en refroidissant Ie gaz dans deux condenseurs pendant 1 heure. L'eau et
les goudrons sont peses separement. La quantite des goudrons recueillis est de 15 g/h(soit
0.25g/min) et celle de 1'eau est de 30 g/h(soit 0.5g/min).
144
Le reacteur du reformage est un tube en acier inoxydable de 55 cm de long et de
2.54 cm de diametre interieur; il est chauffe par un four electrique connecte a un controleur de
temperature. Les effluents gazeux issus du reacteur sont refroidis dans deux condenseurs et
ensuite ils sont analyses par la chromatographie en phase gazeuse.
6.5.3 Conditions d'operation
Le gazogene opere a la pression quasi-atmospherique, c'est a dire la pression suffisant a
pousser Ie gaz a travers Ie lit. Cette option facilite 1'alimentation en combustible. La hauteur du lit
generalement utilisee est de 60 cm(au repos). La capacite nominale du lit est de 50 kg/h de
biomasse, correspondant a une production specifique(volumique)de:
Capacit6 _ ao5t/h = \^J^me-
Volume 7ix0.1522x0.6m3 m3heure
L'operation vise a un ratio stoechiometrique d'environ 0.3. Supposant une biomasse
seche, d'une formule chimique globale typique de CH^Oo.g, une telle operation requiert(6.4x
1.92 r\ f\rr0.3)=1.92 g , soit —^ = 0.066 moles d'air par gramme de biomasse. A la capacite nominale
d'operation, la consommation d'air est done de(50000 x 0.066)= 3310 moles d'air/h ou de (331 Ox
0.0224)= 74 Nm3/heure.
A la temperature de 750°C, et sans tenir compte des gaz produits par la pyrolyse et la




La hauteur du lit etant de 60 cm, ceci donne un temps de residence de 0.57
seconde en supposant toute la surface disponible a 1'ecoulement. En considerant une porosite de
0.5 dans Ie lit. Ie temps de residence est de 0.28s.
L'agent de fluidisation utilise durant les experiences est du sable de silice de taille
moyenne de 0.5 mm. La densite du sable est d'environ 2600kg/m . A 800°C et a pression
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atmospherique, 1'air a une densite de 0.329 kg/m3 et une viscosite de 0.000048 kg/m/sec.
Utilisant la formule de Leva, on obtient une velocite minimale de fluidisation d'environ 10
cm/sec, ce qui indique que 1'operationau regime nominal se produit a 9 fois la vitesse minimale
de fluidisation.
6.5.4 Analyse de gaz et de goudrons
Les effluents gazeux du reacteur de gazeification se composent de trois fractions: des gaz
sees, des vapeurs condensables et des particules. L'echantillonnage doit etre effectue de maniere
a separer ces fractions, determiner leur teneur et analyser leur composition.
La figure 6.8 montre Ie train d'echantillonnage utilise pour Ie gaz de cheminee.
L'echantillonneur comprend une buse installee dans la cheminee en aval des cyclones, un filtre
retenant de particules , un systeme de 4 condenseurs-absorbeurs pour condenser les vapeurs, une
pompe a vide pour aspirer des gaz, et un compteur de gaz.
Chemin6e








9. Pompe A vide
lO.Compteur^gaz
[j) Mesure de temperature
Figure 6.8 Train d'echantillonnage df analyse degaz
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Un tube de Pitot mesure la vitesse de gaz dans la cheminee. L'heterogeneite des effluents
gazeux(la presence de particules) impose Ie mode isocinetique d'echantillonnage; c'est-a-dire la
vitesse lineaire des gaz dans la buse d'echantillonnage doit etre egale a celle dans Ie
conduit(cheminee) pour que la teneur en particules dans 1'echantillon soit la meme que dans la
cheminee.
La teneur en particules est determinee comme Ie rapport entre 1'accroissement de la masse
du filtre(avant et apres echantillonnage) et Ie volume du gaz echantillonne, mesure par Ie
compteur. Ces particules recueillies au filtre sont ensuite analysees pour determiner leur
composition elementaire en C, H, N et Ie contenu en cendres inorganiques.
Les vapeurs condensables ramassees dans Ie systeme d'absorbeur-condenseur sont
analysees qualitativement au laboratoire de caracterisation du G.R.T.P.C(Groupe de recherche
sur les technologies de conversion).
II faut noter qu'a 1'etape actueUe, la fraction aqueuse des vapeurs condensables n'est pas
analysee quantitativement pour determiner Ie contenu des composes organiques volatiles
particuliers. Pour les besoins du bilan de matiere, on determine Ie contenu global de ces
composes comme TOC(total organic carbon). Dans Ie futur, la fraction aqueuse sera analysee par
HPLC.
Les goudrons sont traites par evaporation sous vide. De 1'eau, des composes organiques
volatiles et du solvant de lavage des condenseur (acetone) sont ainsi enleves. On determine leur
masse ainsi que leur composition elementaire. Les goudrons sont aussi analyses qualitativement
par GC/MS. La composition des goudrons depend de la temperature du precede de gazeification,
mais ils contiennent toujours des hydrocarbures aromatiques polycycliques souvent
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Les gaz sees, nettoyes des particules et des condensables, sont aspires par la pompe a
vide, passent par Ie compteur a gaz et sont ensuite injectes au chromatographie en phase gazeuse
HP5890. Les constituants du melange gazeux sont separes sur les deux coloimes en serie:
Porapak Q et tamis moleculaire, entire lesquelles est situee une valve de detoumement. Celle-ci
permet d'acheminer Ie gaz sortant de la premiere colonne directement au detecteur, comme Ie
demontre la figure 6.10.
Injection
Colonne 1 Colonne 2
D6tecteur
Detournement
Figure 6.10 Arrangement des colonnes de chromatographie
L'helium est utilise comme gaz porteur. Son debit est ajuste a 20 ml/min; Ie changement
de temperature des colonnes. Ie temps d'ouverture et de fermeture de valves et la sensibilite du
detecteur sont programmes pour optimiser la separation et assurer une bonne detection des
constituants dont les concentrations sont tres diversifiees.
A partir de 1'injection, pendant 2.2 minutes, Ie gaz eluant circule a travers les deux
colonnes, permettant a 1'hydrogene d'atteindre Ie detecteur. Apres cette periode, la vanne de
detoumement est ouverte, et Ie dioxyde de carbone ainsi que les hydrocarbures(saturees et
msatjrees) de la premiere colonne sont diriges au detecteur sans passer par la deuxieme colonne.
Apres 13 minutes du temps d'injection, la vanne de detournement est refermee; 1'oxygene, 1'azote,
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Ie methane et Ie monoxyde de carbone sont elues au detecteur. Une analyse complete dure done
17 minutes , en plus du temps de refroidissement de la colonne.
6.6 Resultats
6.6.1 Composition des gaz issus du gazogene et du reformeur
Le tableau 6.2 donne la comparaison entre les gaz issus du gazogene et ceux issus du
reacteur de reformage. Pour permettre un bon deroulement de tests du reformage, les conditions
d'operations du gazogene ont ete stabilisees; a savoir, debit de biomasse: 33kg/hr, temperature de
gazeification-800°C, humidite 15 a 20% et un ratio stoechiometrique de 1'air 0.298.
Les conditions de reformage sont identiques a celles optimisees durant 1'etude du
reformage a la vapeur du naphtalene: debit du gaz aspire 3 L/min; temps de residence de 0.56s; la




Dans laquelle, 0 ^ est la quantite d'eau dans Ie gaz aspire(0.5g/min); soit 0.2 cm3 d'eau/1 gaz;
CO 2 est la quantite d'eau ajoutee par la pompe(lg/min);
(|) est la quantite de goudrons contenue dans Ie gaz aspire(0.25g/min).
On peut observer sur Ie tableau 6.2 que les gaz issus de la gazeification sont caracterises
par une faible selectivite en hydrogene (mains de 8%); Ie methane est eleve (5%) et Ie ratio
HZ/CO est inferieur a 1 . Ces gaz ne peuvent pas etre utilises pour la production d'hydrogene ou
comme gaz de synthese.
Les gaz issus du reformage sont caracterises par une forte selectivite en hydrogene
(superieure ou egale a 30%); Ie ratio Hz/CO varie de 3 a 8. Le methane est inferieur a 3%. Dans
Ie cas du reformage des gaz issus de la gazeification du bois en presence de 1'air enrichi par
1'oxygene, la selectivite en hydrogene atteint 55%. Ces gaz peuvent etre utilises pour la
production de 1'hydrogene ou comme gaz de synthese.
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Le depot de coke apres reformage correspond a 1.7% de la masse totale du carbone a
1'entree du reacteur de reformage (29g/h). Ce depot de coke n'est pas considerable et ne peut pas
constituer un obstacle pour les operations de longue duree. Un simple brulage de coke peut etre
utilise pour regenerer Ie catalyseur.



















































































































6.6.2 Effet de la temperature de reaction sur Ie reformage
Les resultats de 1'effet de la temperature de reaction sur Ie reformage des gaz issus de la
gazeification du RDF+PVC sont presentes sur Ie tableau 6.3. La distribution des produits gazeux
est illustree par la figure 6.11.
Les conditions de gazeification et de reformage sont identiques a celles utilisees au point
6.6.1.
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850 900
Figure 6.11 Distribution de produits gazeux
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On observe sur la figure 6.11 qu'en augmentant la temperature de reaction, la selectivite
en hydrogene et en COz augmentent, par contre celles en CO et CH4 diminuent. L'augmentation
de 1'hydrogene et la diminution du CH4 peuvent etre relies a 1'elevation de la temperature qui
favorise d'une part la sciccion de la liaison C-H et d'autre part Ie reformage du methane. La
diminution de CO et 1'accroissement du COz peuvent etre relie aussi a 1'elevation de la
temperature qui deplace 1'equilibre de la reaction de transfert de gaz a 1'eau vers la droite [Chang,
1988].
6.6.3 Effet du ratio massique HzO/goudrons sur Ie reformage
Les resultats de 1'effet du ratio massique H^O/goudrons sur Ie reformage de gaz issu de la
gazeification du bois contamines par les metaux sont presentes sur Ie tableau 6.4. La distribution
de produits gazeux est illustree par la figure 6.12.
En augmentant Ie debit de la vapeur d'eau (0.5; 1; et 1.5g/min); on envisage combiner















































































Figure 6.12 Produits gazeux enfonction du ratio Hfl/goudron
On peut observer sur la figure 6.12 qu'avec 1'augmentation de la vapeur d'eau, la selectivite en
hydrogene augmente; Ie methane duninue et disparait completement pour les ratio superieurs a
4. Le CO diminue et Ie CO^ croit legerement. Ces resultats refletent la tendance de la distribution
de produits gazeux obseryee lors de reformage a la vapeur du naphtalene. Par ailleurs, la gamme
optimale du ratio massique(4-8) correspond a celle optimisee lors du reformage du
dichlorobenzeneCHsO/DB: 6).
6.6.4 Caracterisation des catalyseurs apres reformage
Nous avons entrepris 1'etude par M.E.B et 1'analyse elementaire des catalyseurs utilises
lors du reformage de gaz issu de la gazeification de la sciure de bois(cat.l), du RDF melange au
PVC(cat.2) et de la sciure de bois contamme par certains metaux(cat.3).
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Nous cherchons, par ces analyses, d'une part d'identifier Ie depot de metaux et du chlore
sur la surface du catalyseur; d'autre part de determiner la morphologie du coke depose sur la
surface catalytique.
Les figures 6.13 a 6.15 montrent la morphologie et la composition elementaire des
catalyseurs analyses. Nous pouvons observer sur les microgrammes qu'aucun pic n'est attribuable
a la presence des metaux contammants(Pb, Hg) ou du chlore. Ceci prouve que la composition du
catalyseur est favorable pour empecher 1'empoisonnement des sites actifs par les metaux et Ie
chlore.
Sur les photos de M.E.B , nous n'obserwns pas la presence de structure fllamenteuse
reliee au depot de coke; ceci est une confirmation que Ie depot de coke n'est pas considerable.
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Les resultats sur Ie reformage de gaz, issus de la gazeiflcation de la biomasse, nous
permettent de tirer des conclusions suivantes:
- La composition du gaz issu de la gazeification ne correspond pas aux caracteristiques de gaz de
synthese ou de gaz utilise pour la production d'hydrogene. La selectivite en hydrogene est
faible(moins de 8%); Ie ratio Hz/CO est inferieur a 1; Ie methane est superieur a 5%.
- Apres reformage de gaz issu de la gazeification, la selectivite en hydrogene atteint 30%, Ie ratio
HZ/CO varie de 3 a 8; Ie methane est inferieur a 3%. Ces gaz peuvent etre utilises comme gaz de
synthese.
- Dans Ie cas du reformage de gaz issu de la gazeification du bois en presence de Pair enrichi, la
selectivite en hydrogene atteint 55%. Ce gaz peut etre utilise pour la production d'hydrogene.
- Le depot de coke apres reformage correspond a 1.7% de la masse totale du carbone a 1'entree du
reformeur. Un simple brulage de coke suffit pour regenerer Ie catalyseur.
- L'elevation de la temperature favorise la selectivite en hydrogene et en dioxyde de carbone; par
centre Ie CO et Ie €N4 diminuent. Une temperature optimale serait de 800°C.
- Avec 1'augmentation du ratio massique HzO/goudron, la selectivite en hydrogene augmente. Ie
methane diminue. Le ratio massique optimal est de 6; ce ratio correspond a celui optimise lors
des etudes a 1'echelle laboratoire.
- Les catalyseurs utilises lors de tests de reformage n'ont pas ete empoisonnes par les metaux,
aussi bien que par Ie chlore, dans Ie temps de reaction utilise (2h).
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CHAPITRE 7. INTEGRATION DU REFORMAGE CATALYTIQUE ET
DISCUSSION SUR LE MECANISME DE REFORMAGE
"Pour comprendre les phenomenes intrinseques de la nature, ilfaut
observer, speculer etparfois meme r ever".
Confuciusrv.551-479 av. J.O
7.1 Integration du reformage catalytique dans Ie procede de gazeification
Les gaz produits par la gazeification de la biomasse possedent outre des constituants
principaux tels que les CO, 002, Hz, N3, des constituants mineurs comme des particules, gaz
acides (HC1, N38, SO^), NH3.
Les goudrons peuvent etre traites par Ie scrubbing ou soit par Ie refonnage catalytique qui
est avantageux en termes energetiques et environnementanx. Pour augmenter 1'efficacite et la
duree d'operation du reformage catalytique, son integration dans Ie systeme de gazeification doit
considerer la presence des impuretes et des composes ci-dessous: les particules, les halogenes (Cl
,F), Ie souffre, les alcalins (Na, K), les metaux lourds toxiques (Pb, Cd, Hg). La presence des ces
elements peuvent rendre difficile Ie reformage et d'autres part ils ont des effets nefastes soit sur
Ie catalyseur, soit sur Ie materiel de turbine, soit sur I'environnement.
Les particules doivent etre epures ou filtres a chaud (500-600°C) pour eviter la
condensation des goudrons sur Ie filtre. La revue effectuee par Bain [1991] specific une
concentration des particules acceptables de 0.1 ppm pour des particules d'un diametre moyen
sup^rieur a 20^im, de 1 ppm pour des particules variant entre 10 et 20(J-m et de 10 ppm
(8p,g/Nm3) pour des particules inferieures a l|j,m. Les particules emises apres une premiere et
seconde epuration cyclonique ont habituellement un diametre moyen d'environ lOj-i m [Saxena et
coll., 1985]; ces particules participent de fa9on preponderante a 1'erosion des pales des turbines .
Les particules fine , de 1'ordre de 0.1 p,m, sont celles qui causent Ie plus de dommages a la sante,
etant captees profondement dans les cavites bronchiques. Un autre element a considerer est la
contamination de catalyseur par ces particules fines; leur depot sur la surface catalytique
empeche la diffusion de goudrons sur les sites catalytiques. Les differents systemes d'epuration
des particules ont ete abordes par Laramee [1994]; on distingue: les precipitateurs
electrostatiques, les collecteurs granulaires mobiles, les filtres en ceramique, les filtres
metalliques. Le filtre en fibre de ceramique s'avere etre Ie plus efficace car il peut etre utilise a
une temperature variant entre 800-900°C, et 1'efficacite de collection peut atteindre 99.9%
[Tassicker et coll., 1987].
Les halogenes constituent un poison severe pour Ie catalyseur a base des metaux de
transition; a cause de leur grande mobilite, ils reagissent facilement avec les ions metalliques , et
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causent la desactivation par sinterisation. Par ailleurs les halogenes peuvent endommager Ie
materiel de turbine par corrosion; il est indispensable que les halogenes soient absorbes ou
transfonnes avant que Ie gaz passe par Ie lit catalytique. L'injection de la poudre de Ca(OH)2 est
la methode utilisee pour epurer Ie HC1 a chaud. Les conditions d'epuration mentionnees dans une
etude menee par Tomizawa [1985] sont: une temperature de 600°C, un temps de residence de 3s,
la velocite de gaz 70m/s, la vitesse d'injection du Ca(OH)2 est de 40 m/s; Ie ratio molaire
HCl/Ca(OH)2 =2. Dans ces conditions Ie taux d'efficacite d'epuration atteint 90% (de 700 ppm
HCl/Nm3 a 1'entre a 75 ppm/Nm3 a la sortie).
Le soufre est un poison severe pour Ie catalyseur a base de nickel; il est absorbe sur Ie
nickel et forme Ie sulfure de nickel (NiS) qui entraine la desactivation du catalyseur [Zhu Guo,
1989]. Les absorbants tels que Ie ZnFe204, ZnOCuOFezOs, ZnOTi02 peuvent etre utilises pour
epurer Ie R^S [Grindley, 1987]. Cette etude a montre que dans une gamme de temperature variant
entre 540°C et 650°C, avec une vitesse spatiale de 2000 hr'1. Ie taux d'efficacite atteint 99.99%
(de 10.000 ppm a 10 ppm)
Les metaux lourds constituent un poison pour Ie catalyseur, surtout lorsque Ie gaz
contient Ie soufre. Us reagissent avec Ie soufre et fomient des sulfures metalliques qui se
deposent sur Ie lit catalytique et obstment ensuite les pores du catalyseur [Takematsu, 1991]. Par
ailleurs ces metaux constituent un danger pour la sante humaine s'ils sont rejetes dans
1'environnement. A cause de leurs stmctures de supercages et de leur stabilite thermiques, les
zeolites naturelles, comme la clinoptilolite ou la modemite peuvent etre utilisees pour pieger ces
metaux dans une gamme de temperature variant de 600 a 850°C [Leach, 1984]. Le taux
d'efficacite est superieure a 80%.
Les alcalins , lorsque deposes sur Ie lit catalytique, peuvent obstmer les pores du
catalyseur et reduire 1'activite catalytique. Par ailleurs les alcalins provoquent la deterioration du
materiel de turbine par corrosion [Kurkela, 1990] . II faut aussi noter la formation de verre par
combinaison du SiOz avec les sels de Na, K, Mg et Ca; ceci necessite I'utilisation de 1'alumine
comme support lorsque les alcalins sont presents. L'utilisation des absorbants inorganiques, a
1'exemple de Pemathlite est recommande [Bachovin et coll., 1987], car il peut etre utilise a haute
temperature(800-900°C). Le taux d'efficacite atteint 90% lorsque la velocite du gaz varie entre
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43-49 cm/s; la pression 1140 kPa et pour les caracteristiques du lit d'emalthlite suivantes:
longueur du lit 40 cm, surface du lit: 314 cm ; Ie poids du lit: 4kg.
En considerant, d'une part les effets nefastes des elements cites ci-haut sur Ie catalyseur et
Ie materiel, et d'autres part dans Ie but de produire un gaz propre et compatible (tableau?. 1) aux
turbines a gaz, 1'integration du reformage catalytique peut etre abordee sous plusieurs options
compte term de la biomasse utilisee. Nous retiendrons notre attention sur Ie cas des residus de
bois et de la biomasse contenant du PVC.


















7.1.1 Le cas du bois
Le bois est constitue principalement de la lignine, la cellulose, des hemicelluloses et des
matieres extractibles.
Tableau 7.2 Matieres extractibles du bois [Reed, 1980]
Volatile Oils
(removed by steam or ether
soluble)

































































Figure 7.1 Structures chimiques du bois
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Compte tenu de la composition chimique du bois, la possibilite de corrosion du materiel
et d'empoisonnement du catalyseur sont minimes. Les gaz issu du gazogene peuvent, apres
filtration des particules et reformage, etre envoyes pour la co-combustion. Le schema suivant








































7.1.2 Lecas de PVC
Les goudrons issus de la gazeification de biomasse contenant du PVC sont composes par
des aromatiques polycy cliques polychlores (dioxines, furamies). Leur reformage a la vapeur
produit du HC1 qui peut endommager Ie materiel des turbines par corrosion.
Deux options peuvent etre utilisees pour traiter Ie HC1 issu du reformage catalytique:
- Le refroidissement du gaz et la neutralisation de HC1 par un lavage basique(NaOH, Ca(OH)2.
NaOH + HC1 -> NaCl + R^O
Ca(OH)2 +2 HC1 -> CaC^ +2 H20
La quantite de la base utilisee depend de la concentration du HC1 dans Ie gaz et doit
respecter Ie ratio stoechiometrique de NaOH/HCl de 1. Le desavantage de cette option est la
perte de 1'effet energetique du gaz.
- La deuxieme option consiste a un traitement a chaud , soit par une injection de poudre de
Ca(OH)2, ou soit passer les gaz a travers un lit constitue par la dolomite. Le desavantage de
1'utilisation de la dolomite est la perte de son pouvoir d'absorption suite a la formation d'une
couche de CaClz [Henrik, 1989]. Les conditions optimales, a savoir, la temperature. Ie ratio
dolomite/ m3 gaz ou g de HC1 doivent etre determinees par une etude experimentale.
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E.H: Epuration de HC1
E.H
Gaz propre
7.2 Mecanisme possible pour Ie reformage du naphthalene
Le mecanisme du reformage a la vapeur du naphtalene depend de la nature des sites
catalytiques et les conditions operatoires de tests catalytiques. Dans notre cas ,le catalyseur
utilise comporte du nickel sur un support d'alumine stabilise; les sites possibles sont les suivants:





Al- +H^O A.1 M0/'V"
















- les sites Ni ,Ni3+ et les radicaux libres 0', O2' sont presents dans la configuration electronique




















Ni2+ 02~ Ni2+ O2- Ni2+
Q2- Ni^ O2- Ni2+ O2-
Ni2-+ O2- I—I O2- Ni2+
O2- Ni2+ O2- NiN-/ O2-
Les radicaux libres 0', O2' sont de puissants reactifs electrophiliques qui peuvent
s'introduire dans les regions a forte densite d'electrons et permettent 1'ouverture du noyau
aromatique. Dans Ie cas du naphtalene, la plupart des reactions ont lieu en position a , plus
reactive que la position P [Haber et coll., 1982]
Les ions metalliques peuvent former avec Ie noyau aromatique un complexe n. La
transformation du complexe n en complexe y aboutit a 1'ouverture du noyau aromatique [Duprez,
1982].
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Compte tenu des sites analyses ci-haut, nous proposons un mecanisme qui comporte:
- la degradation du naphtalene en petites molecules des parrafmes et olefines. Les sites
responsables sont les radicaux libres et les ions metalliques presents sur 1'oxyde de nickel;
- Ie reformage des hydrocarbures €1-04 en CO,C02, et B.^. Les sites hydroxyles seraient
responsables de ce reformage. Le schema de la figure 3.32 represente Ie mecanisme propose.
A
+
En se basant sur Ie mecanisme de Rostrup[1973], les intermediaires issus du craquage du
noyau aromatique(a, b, c) reagissent sur les sites 1 et 2 pour former les produits finaux: CO, Hz,
et COz. Les equations suivantes indiquent les etapes de reaction des intermediaires.
CA + 2S,= (S,),-CA + nH,
(S,)-CA +H,=2S,-CH,
HzO +83 = Sz-HzO
S2-H20+Si=Si-0+H2S2







CO + Si-0 = Si + C02 [7-6]
CH4 + HzO = CO + SHz [7-7]
H2S2=H2+S2 [7-8]
Ce mecanisme peut etre simplifie selon Ie schema suivant:
Naphtalene + S^ -> Naph-Si [7-9]
H20+S2-^20H-S2 [7-10]
Naph-Si -> CH,-Si + CH4 [7-11]
CH^-Si+ OH-Sz ^ CO^CO^HZ +81+82 [7-12]
Selon ce mecanisme , les principaux produits que nous pouvons obtenir par
decomposition complete du naphtalene seront done: N3, CO, COz. La presence du €N4 parmi les
produits dependra de la temperature de reaction, la production du methane sera considerable pour
de temperature inferieure a 750°C, par contre elle sera negligeable a de temperatures superieure a
750°C.
Ces hypotheses concordent avec les resultats que nous avons obtenus:
- 1'analyse du produit liquide par NMR ne revele pas la presence du benzene ou ses
derives(toluene, xylene). Ceci confirme que la degradation du naphtalene est complete.
- les hydrocarbures €2-04 n'ont ete pas detectes par analyse chromatographique en phase
gazeuse. Us constituent les produits intermediaires qui ont ete reformes en CO,COz et Hz.
- la production du methane est inferieure a 1% pour les temperatures superieure a 750°C; par
centre entre 600 et 700°C, Ie methane varie de 3.5% a 1.3%.
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7.3 JVIecanisme possible pour Ie reformage de Dichlorobenzene
Le mecanisme que nous proposons comporte 3 etapes : la dechlorination, 1'ouverture du
noyau aromatique et Ie reformage des hydrocarbures legeres(Ci-C4).
Du point de vue thermodynamique, la dechlorination est favorisee par rapport a la
scission C-C( C-C1: 339KJ/Mol; C-C: 347KJ/mol), par consequent elle constitue done la
premiere etape du mecanisme. Les sites sur Ie nickel(Ni+,0 ,H+) sont probablement responsables
de la dechlorination selon Ie schema suivant:
-Ni-Cl
+HC1
- La deuxieme etape consiste a 1'ouverture du noyau aromatique selon Ie schema
ci-dessous. Les sites responsables sont les sites metalliques et les radicaux libres [Duprez, 1982].
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- La troisieme etape consiste au reformage des coupes legeres C^-C^ sur les sites
hydroxyles.
Benz+ M=Benz-M [7-12]
Benz-M = CHx-M + H2 [7-13]
HzO + S-O-S = 20H-S [7-14]
CH,-M + OH-S = CO + CO, + N3 = S [7-15]
Avec M : sites sur Ie metal; S-O-S : sites associes au support
II est aussi important d'explorer les reactions secondaires pouvant avoir lieu lorsqu'on
opere a des temperatures relativement faibles( inferieure a 750°C). Les reactions suivantes sont
possibles [Noller et coll.,1980] :
a OH
+2H20

















La presence de ces composes explique la coloration (vert-jaune) du liquide residuel issu
du reformage a la vapeur du dichlorobenzene lorsque la temperature d'operation est inferieure a
800°C. Par ailleurs la presence de 1'oxygene dans Ie systeme de reformage peut conduire a la
formation du chloranil(un organo-chlore fortement colore et toxique). Ce cas est probable lors du
refonnage du gaz issu de la gazeification, car ce gaz contient une petite quantite d'oxygene. Le
schema conduisant a la formation du chloranil peut etre presente comme suivant:
400-800 Cr-





" II y a un temps pour toute chose sous les deux:
un temps pour planter, et un temps pour arracher ce qui a eteplante;
un temps pour pleurer, et un temps pour rire;
un temps pour se lamenter, et un temps pour danser;
un temps pour se taire, et un temps pour parler...";
Ecclesiaste 3:1-8
CONCLUSION GENERALE
Le reformage catalytique nous a permis d'etudier les reactions de la decomposition du
naphtalene, du dichlorobenzene et des goudrons issus de la gazeification de la biomasse.
Nous avons etudie les effets du ratio molaire vapeur/naphtalene, du MHSV (velocite
spatiale massique par heure), et de la temperature de reaction sur Ie reformage a la vapeur du
naphtalene dans un lit fixe, au moyen d'un catalyseur commercial GB-98 (NiO-CoO-CuO/SiOz).
Nous avons observe une diminution de la formation de coke et de la selectivite en CO
avec 1'augmentation de la vapeur d'eau; une augmentation de la conversion et du depot de coke
avec la temperature et Ie temps de residence. Les conditions d'operations que nous avons
optimisees, durant la premiere partie de notre these, sont les suivantes: temperature de reaction
(750°C); Ie ratio molaire vapeur/naphtalene (16); et un temps de residence de 0.55 sec. Dans ces
conditions la conversion du naphtalene atteint 100%, Ie rendement total en gaz est de 75%. Le
depot de coke et la perte en poids du catalyseur constituent les deux principales raisons de la
baisse du rendement durant 1'etude de duree de vie du catalyseur commercial.
Dans la seconde partie de notre these, nous avons effectue une optimisation de la
composition chimique et des conditions de preparation des catalyseurs par une etude detaillee de
I'influence de la teneur en nickel et en chrome; de 1'effet de la stabilisation de 1'alumine et la
temperature de calcination.
Cette etude a demontre qu'il existe une relation entre 1'activite catalytique et la teneur du
nickel. La teneur optimale de nickel est de 15%; au dela de 15%, la conversion diminue. Cette
chute de rendement est liee a la diminution du taux de dispersion de nickel avec 1'augmentation
de sa teneur [Bartholomew, 1976]. Le role de nickel est de permettre 1'ouverture du noyau
aromatique par la fonnation d'un complexe n entre Ie noyau aromatique et Ie metal [Duprez,
1984]. Ce role de nickel a ete mis en evidence quand nous avons compare les resultats de
refomiage sur Ie catalyseur a base de nickel (la conversion est superieure a 90%) avec les
resultats obtenus sur la zeolite (X%=64) et la dolomite (X%=55).
Cette etude fait ressortir 1'influence de la temperature de calcination sur la resistance
mecanique et 1'activite du catalyseur. En augmentant la temperature de calculation, Ie NiO
present sur la surface du catalyseur reagit avec Ie support pour former une structure spinelle
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NiAl204 dont la presence au sein du catalyseur , augmente sa resistance mecanique; d'autre part,
Ie remplacement d'une partie de 1'oxyde de nickel par Ie spinel provoque une diminution des sites
responsables du craquage et de reformage, consequemment il en resulte une baisse du rendement
du gaz au profit des reactions secondaires de formation de coke [Bartholomew, 1980].
Lors de la stabilisation de 1'alumine par differents oxydes (MgO,Ti02, La203), nous avons
observe que: 1'interaction entre 1'alumine et 1'oxyde de magnesium produit un spinel MgAl204; ce
spinel augmente la resistance mecanique. Nous avons optimise la temperature de stabilisation
(750°C) et la teneur de MgO (10%) pour controler la concentration du spinel dans Ie catalyseur.
Le role de 1'oxyde de lanthane a ete mis en evidence, d'une part, par une diminution assez
considerable de coke qui est passe de 1.4g/h a 0.5g/h et d'autres part par une augmentation du
rendement en gaz de 1'ordre de 5%. Cette amelioration est liee a la neutralisation des certains
sites acides forts par 1'oxyde de lanthane [Kawagoshi, 1977].
Nous avons aussi observe que 1'oxyde de titane constitue un poison pour 1'alumine [Wei
Zhao Bin, 1991]. La presence de TiOz fait baisser la conversion et Ie rendement de 1'ordre de
10%. Get empoisonnement est surtout mis en evidence par la destruction de la structure de
1'alumine.
Dans la troisieme partie de notre these, nous avons etudie Ie reformage a la vapeur de
1'ortho et para dichlorobenzene. Les conditions optimales pour la destruction du dichlorobenzene
seraient: un temps de residence de 0.55s; un ratio massique HzO/DB de 6.5; une temperature de
800°C. La conversion du DB atteint 100% et Ie rendement du gaz est 93%.
L'effet benefique du chrome a ete mis en evidence dans cette etude en comparant les
spectres de diffraction X des catalyseurs avec et sans chrome apres Ie test de reformage du DB.
Le chlore a ete identifie seulement dans Ie catalyseur sans chrome; il apparait done que la
presence du chrome dans Ie catalyseur empeche les attaques des sites metalliques par les
composes chlores.
Dans Ie cadre de cette these, les methodes de caracterisation suivantes ont ete utilisees: Ie
XRD, Ie MEB, Ie BET, et DTA. Nous avons observe, par XRD:
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- que Ie melange alumine+ MgO presente une structure bien cristallisee et que Ie spinel MgAl204
est identifie a partir de 750°C;
- Ie traitement de 1'alumine par 1'oxyde de titane provoque une de-cristallisation de 1'alumine.
Par DTA, nous avons observe que Ie catalyseur mis au point durant cette recherche
presente une bonne stabilite thermique par rapport a la dolomite, zeolite et au catalyseur
commercial GB-98.
Par MEB, nous avons observe une repartition homogene de Ni, Mg, La, Cr sur la surface
catalytique.
Par BET, nous avons observe que Ie spinel MgAl204 joue un role dans la conservation de
la surface specifique de 1'alumine. En comparant les surfaces specifiques de 1'alumine non
calcine(8L8 m2/g), de 1'alumine calcine a 800°C(58m2/g), et du melange alumine
+MgO(72.8m2/g); il apparait que Ie spinel empeche la transformation de la structure de 1'alumine
provoquee par la temperature de calculation [Chan, 1984].
La phase finale de notre these a porte sur 1'application du catalyseur mis au point pour Ie
reformage des gaz issus de la gazeification de la biomasse. Nous avons obserye que Ie reformage
catalytique est un procede qui permet la conversion des goudrons et des gaz issus de la
gazeification a un gaz de synthese ou a un gaz pour la production d'hydrogene. La selectivite en
hydrogene atteint 30% et Ie ratio Hz/CO varie de 3 a 8.
Les conditions optimales pour cette etude seraient: une temperature de 800°C, ratio
massique H^O/goudrons: 6 (soit un ratio molaire H20/Cgoudrons= 6.6), et un temps de residence de
0.55s.
Cette etude a aussi demontre, par XRD, que les catalyseurs utilises lors de tests a 1'echelle
pilote, n'ont pas ete contamines par Ie chlore aussi bien que par les metaux. Ceci montre que Ie
catalyseur developpe durant notre recherche possede les proprietes favorables pour rendre plus
efficace Ie reformage des goudrons issu de la gazeification de la biomasse.
Comparativement aux catalyseurs actuellement disponibles, Ie catalyseur optimise permet
une conversion totale du naphthalene, du dichlorobenzene et des goudrons presents dans les gaz
issus de la gazeification de la biomasse. Par ailleurs, il permet de traiter simultanemnet, a haute
temperature, les HAPs et les PCDD/F, en ne requerant que 1'injection de vapeur d'eau.
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La regeneration du catalyseur se fait par brulage de coke et permet d'etendre sa duree de
vie. L'applicabilite de ce catalyseur deborde largement Ie cadre du traitement de la biomasse; il
peut etre utilise pour la volorisation des fractions lourdes d'aromatiques issues du craquage
catalytique du petrole.
Les recherches d'anteriorites effectuees au bureau des brevets des Etats-Unis ont prouve
que Ie catalyseur optimise durant cette recherche constitue une innovation. Un brevet a ete
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ANNEXE 1: Caracteristiques du catalyseur UCT GB-98
United Catalysts Inc.
Girdler and CCI Catalysts
Typical Chemical and
Physical Properties
HYDROGENATION CATALYST Effective: 9/4/84
Supersedes: 9/2/83
Catalyst Type ................ G-98B Trimetallic Catalyst
Catalyst Form ................ Tablets
Catalyst Size ................ 1/8'* x 1/8"
Chemical Composition Weight %
Ni* ...................... 43.0+3.0
Co* ...................... 4.3+0.4






LOI to Constant Weight at 1000 F* ............. <10
Physical Properties
A. Bulk Density, Ibs./Cu.Ft* ............. 50+5
B. Surface Area, m"/g* .........••••...... 240 (minimum)
C. Nickel Specific Surface Area, m"/g* ... 55 (minimum)
D. Crush Strength, minimum average* ...... 7.0 Ibs.
NOTE: The grush strength is done on sample dried one
hour at 700 F and allowed to cool.
*Properties normally measured by Quality Control
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ANEXE 2:Exemple de calcul de bilan de matieres sur Ie reformage
du naphthalene
Ref: 71-2
Type de Catalyseur: GB-98
Tableau A.l Donnees experimentales
Debit d'eau
Debit du naphthalene
Poids du catalyseur frais
Poids du catalyseur apres 2 heures de
reaction
Temperature de reaction
Temperature du gaz a la sortie
Pression du systeme




















































































ANNEXE 3: Bilan de matieres sur Ie reformage de dichlorobenzene
Ref: 94-02




Poids du catalyseur frais
Poids du catalyseur apres
reaction
Temperature de reaction
Temperature du gaz a la sortie
Pression du systeme






























































Calcul du HC1 forme
193
HC1 = [ Entree-[( Hs+CH^+CO+COz) +Coke + DB non transforme +qte d'eau apres reacrion)]]
HC1 = 180-( 41.5+ 2.18 + 1.9 + 87.4) = 47g
Poids total du gaz = 41.5 + 47= 88.5 g




























































































































































































































































































































































ANNEXE 5 Exemple de calcul de temps de residence
Quelques definitions







- Masse du catalyseur:45g
-debit de HzO: 1.3g/min
- debit duPDB:0.2g/min
- Temperature de reaction: 750°C
- Diametre du reacteur: 2.24 cm
- hauteur du lit: 12 cm
Volume reel du lit catalytique
Volume .p^,^,,, = p2H = ^ x 2.54 x 12 = 60.8cm3
Mik 45gDensite du lit= pm = ^ = ^^
Mp 0.027g 0.027g 0.027g
Densite de particule= pp = 77^ = -^ir2 = n..^__"~^.'.^ /,„„ =
Vp ^d^hp ^x(2mm)2x5.2mm 16.^
piit i 45gxl6.33mm3
Porosite du lit= sin = 1 - ^- = 1 - ^'* 7"^ 7^, = 1 - 0.45 = O.j
PP ' 60.8cm3 x0.027g
Volume ^el du lit = Volume apparent* porosite du lit
198
Calcul de GHSV
7= r 12 _L Z81 ^ 0.082atm.L.mol-1 .k-' x 1027k ^ 1
L 147 ' 18J" hxatm " Viiixsiit
_ 371.55mol.atm.L.mol-1 .k-' .k _ 11.2xl03cm3
h.atm.60.77cm3.0.55 hxcm3
-H.2xl03 _ ^ ^g^-l
~3600-=J-L
















































































































[Source: Philip H. Taylor et al .Environ. Sci.TechnoL, 23. 316, 1990]
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APPENDICE 1: Tableaux des structures spinelles et perovskites
201
TAlU.HnU I
Quolquos oxydos do sl;ructurc spinclle •
Iitoxic;1;GncG d'un opinello eet indiqudo par un oii^nn -I- a l';Ln1;crnucfcion dos lignes donnaiit ic cation
pr^scrrfc en proportion dc 1 poUr 4 oxygenoa (PI^), ok den colomics donnant :li3 catj.on presonk on pro-
portion do ?- pour 4 (M^)• lies indicca n ou i incl.tqucnfc quo la Bp-incllo ost nom&J. ou inyurso.
Lo ci^no(+) indiquo quo lo compose n'appara.tt qu'on solution noiido avoc un auiro epincllc.


























































































































































































































































































































APPENDICE 2: Energies de liaison dans les hydrocarbures
ENERGIES DE LIAISON MOYENNES (KJ/MOL)
H—H
H—F
H—C1
H—Br
H—I
C—H
c—c
C—N
c—o
C—F
c—a
C—Br
C—I
c—s
432
565
427
363
295
413
347
305
358
485
339
276
240
259
Liaisons simples
N—H
N—N
N—F
N—a
N—Br
0—H
0—0
0—F
0—C1
0—1
F—F
F—C1
F—Br
a—a
Cl—Br
Br—Br
391
160
272
200
243
467
146
190
203
234
154
253
237
239
. 218
193
Liaisons multiples
c=c
c=c
0=0
c=o
CE=N
N=N
N=N
614
839
495
799
1072
418
941
I—I
i—a
I—Br
S—H
S—F
S—C1
S—Br
s—s
Si—Si
Si—H
Si—C
Si—0
149
208
175
347
327
253
218
266
226
323
301
368
202
